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RESUMEN

El presente proyecto tiene como objetivo realizar la modelacion matematica para la
cuantificacion del hidrogeno producido a partir de biomasa residual mediante un analisis
tedrico de las cinéticas quimicas de las principales reacciones del proceso de
gasificacion. Para esto se inicia con generalidades del hidrégeno, sus usos y métodos
de obtencion, asi como también se presentan las caracteristicas del proceso de

gasificacion y de la biomasa residual.

Seguido a esto se realiza una revision bibliografica para determinar las caracteristicas
fisicoquimicas de los productos de la pirdlisis a diferentes temperaturas y con biomasas
tales como cuesco de palma, bagazo de cafia, madera, cascarilla de arroz y de café. Con
el fin de definir rangos de distribucién masica y de composicién que seran usados como
datos iniciales para el proceso de gasificacion. Posteriormente se determinan y
seleccionan los modelos de cinética de reaccién junto a sus parametros para cada una
de las reacciones pertenecientes del proceso. De igual manera se identifican las
condiciones de operacion, los balances de masa, el método numérico a usar y las

ecuaciones utilizadas para realizar la modelacién matematica.

Finalmente se realiza el analisis del efecto de la variaciéon de la temperatura, la
distribucion masica y las composiciones de los productos obtenidos del proceso de
pirélisis para evaluar su efecto sobre la cantidad de hidrégeno producido permitiendo
conocer las condiciones a las que se presenta una mayor cantidad de este producto de

interés.

PALABRAS CLAVE: Reactor lecho fijo, alquitran generado de biomasa residual,
carbonizado generado de biomasa residual, gas de sintesis generado de biomasa

residual, hidrégeno como combustible, pirdlisis de biomasa residual, gasificacion.
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INTRODUCCION

Actualmente el mundo se enfrenta a una problematica global causada por la dependencia
de los combustibles fésiles como fuente primaria para la produccién de energia. Esta
problemética se debe principalmente al uso de recursos no renovables como fuente
principal para cubrir una demanda energética que va en aumento. Adicionalmente debe
considerarse el impacto ambiental generado por la emisibn de gases de efecto
invernadero que son liberados al obtener, producir, y hacer uso de los combustibles

fosiles.

Segun International Energy Agency en el 2018 se produjeron 14.421.151 miles de
toneladas equivalentes de petréleo (ktoe) a nivel mundial, donde el 32% corresponde a
la energia obtenida por petroleo, 27% por carbdn, 22% por gas natural y el 19% restante
corresponde a la energia obtenida mediante el aglomerado de la energia nuclear, solar,
eollica, hidroeléctrica y biocombustibles. Comparando los valores frente a la situacion

global del afio 2000 se evidencia que el crecimiento para el 2018 fue del 43,85%. [1]

Teniendo en cuenta la creciente demanda de energia, de mantener la tendencia de
utilizar como fuente principal recursos no renovables se ocasionara el agotamiento de
estos y por ende se desencadenaria una crisis energética [2]. Es por esto que surge la
propuesta del uso de hidrégeno (H,) como fuente para la generacion de energia, siendo
una alternativa mas limpia y un recurso que se encuentra en gran abundancia en la

Tierra.

El hidrégeno se caracteriza por ser un gas incoloro, inodoro y no toxico. Es el elemento
mas abundante de la Tierra, sin embargo, no se encuentra en estado libre por lo cual se
obtiene a partir de materias primas tales como agua y biomasa [3]. Entre sus aplicaciones
esta el uso de este compuesto como fuente de energia, por ejemplo, en procesos de
combustion funciona como combustible. La reaccion de oxidacion generada por el
hidrégeno produce vapor de agua mientras que para otro tipo de combustibles se pueden
formar sustancias como diéxido y monoxido de carbono [3]. Es por esto que el hidrégeno
se considera como el “combustible ideal” ya que no genera emisiones contaminantes al

ambiente.
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La obtencién de hidrégeno puede realizarse a partir de diferentes métodos, sin embargo,
a nivel industrial estas tecnologias se basan en combustibles fésiles. “El 71% del
hidrogeno se produce por reformado de gas natural mientras que la mayoria del
porcentaje restante es producido mediante la gasificacion de carbon” [4]. Siendo asi, a
pesar de que el hidrégeno se considera un combustible limpio para la generacion de
energia su obtencion resulta contaminante debido a que produce grandes cantidades de
diéxido de carbono y contribuye con la dependencia de recursos fésiles. Por lo cual se
debe buscar alternativas que permitan la obtencion del hidrogeno de manera mas limpia.

Es por esto que desde hace algunos afios se ha buscado la obtencion de hidrégeno
mediante gasificacion de biomasa. La biomasa constituye toda la materia organica
utilizada como fuente energética. Se obtiene de diversas fuentes tales como residuos
agricolas y forestales, aguas residuales y lodos de plantas de tratamiento, residuos

sélidos urbanos y otros residuos derivados de las industrias.

Colombia al ser un pais rico en climas, ecosistemas y biodiversidad cuenta con un gran
potencial en biomasa, se calcula que “las actividades agroindustriales producen mas de
70.000.000 de toneladas de residuos agricolas de cosecha e industriales al afio, en
cultivos de café, cafia, palma de aceite, maiz, banano y arroz” [5]. Adicionalmente, la
biomasa que provienen del sector agricola tiene un potencial energético de 331.645,71
TJ/aio [6].

Por otro lado, la gasificacion es el proceso en el que el material organico entra en
contacto con una corriente de agente gasificador que puede ser aire, vapor de agua,
oxigeno o hidrégeno, dependiendo del producto que se desee favorecer. La gasificacion
tiene lugar en un rango de temperatura entre 700-1000°C debido a que estas condiciones
se generan reacciones homogéneas y heterogéneas que dan lugar a la obtencion de una
mezcla de compuestos tales como hidrégeno, mondéxido y diéxido de carbono, metano,

agua y nitrégeno.

Las reacciones quimicas que se generan en la gasificacidn comprenden las reacciones
de los productos generados en el proceso de pirélisis que corresponden a una fraccién

sélida y otra de material volatil compuesta por alquitranes y gases, estos productos
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obtenidos dependen de la biomasa seleccionada y de las condiciones de operacién del

proceso.

Es por esto que el propdsito de este proyecto es realizar un analisis tedrico de las
cinéticas de reaccion de la gasificacion de la fase volatil y solida generadas en el proceso
de pirdlisis de biomasas con gran potencial energético en Colombia tales como cascarilla
de café, cascarilla de arroz, bagazo de cafia, cuesco de palmay madera, con la finalidad
de cuantificar la cantidad de hidrogeno obtenido al variar la temperatura de gasificacion,

la composicion y la distribucion masica de la fraccién solida y volatil.

Para el cumplimiento de este objetivo general se realizaréa la revision bibliografica de las
propiedades fisicoquimicas de los productos obtenidos de la pirdlisis para cada una de
las biomasas seleccionadas. Adicionalmente, se establecerdn las reacciones
homogéneas y heterogéneas que tienen lugar en el proceso, el modelo y los parametros
cinéticos de estos, posteriormente se estableceran las condiciones del proceso, las
ecuaciones que cuantificaran el hidrogeno, el método numérico que dara solucién a estas
y el balance de masa para las condiciones iniciales del proceso. Finalmente se definiran
rangos especificos a evaluar y mediante el software Excel se realizard la cuantificacion
de hidrégeno para determinar las condiciones a las que se obtiene una mayor cantidad

del producto de interés.
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OBJETIVOS

Objetivo General
Cuantificar la produccion de hidrégeno mediante un analisis teorico de las cinéticas de
reaccion de la gasificacion de la fase volatil y solida generadas en el proceso de pirolisis

de biomasa residual en un reactor de lecho fijo isotérmico.

Objetivos Especificos

1. Definir la distribuciéon masica y las caracteristicas fisicoquimicas de los productos
generados en el proceso de pirdlisis de diferentes biomasas con potencial energético en
el contexto nacional mediante una revision bibliografica.

2. Definir las reacciones de gasificacion de la fase sdlida y volatil y los parametros
que definen su cinética de reaccion mediante una revision bibliogréfica.

3. Evaluar la influencia de la temperatura de gasificacion, la composicién y
distribucion mésica de la fraccion solida y volatil sobre la cantidad de hidrégeno generada
en el proceso de gasificacion.

4, Analizar los resultados obtenidos por la variacion de las condiciones propuestas.
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1. GENERALIDADES

1.1. Hidrégeno

El hidrogeno se caracteriza por ser un gas incoloro, inodoro y no toxico. Su peso
molecular es de 1,007 g/mol. Es el elemento mas abundante de la Tierra sin embargo,
no se encuentra en estado libre por lo cual se puede obtener a partir de materias primas
tales como agua, gas natural, carbon y biomasa [3]. Las etapas de la cadena de valor del

hidrogeno se presentan en la figura 1.

Figura 1.

Etapas de la cadena de valor del hidrégeno.
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Nota. La figura muestra la forma en la que se produce, almacena y se usa el hidrégeno. Tomado de:
Ministerio para la Transicién Ecoldgica y el Reto Demografico (MITERD), Hoja de ruta del hidrogeno:
una apuesta por el hidrégeno renovable. Madrid, 2020. [En Linea]. Disponible: https://cutt.ly/XQnUqgvH
[Acceso: Feb. 12, 2021]

“Al pensar en el hidrégeno con relacion a la energia, se debe tener en cuenta que el
hidrégeno no es una fuente de energia primaria, sino un portador de energia, tal como lo
es la nafta o cualquier otro combustible” [8]. La energia acumulada se libera a través del
proceso de combustion y depende del poder calorifico que presente el combustible.
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Existen dos tipos, el poder calorifico superior (PCS) y el poder calorifico inferior (PCI) y
se diferencian en que el PCIl no considera el calor latente del vapor de agua de
combustién. “El hidrogeno tiene un PCS de 141,86 kJ/g y un PCI de 119,93 kJ/g y
dispone de la relacién peso-energia mas alta entre otros combustibles”. Mientras que
combustibles como la gasolina, el biodiesel y el metano cuentan con un PCI de 43 kJ/qg,
39 kJ/g y 49,77 kJ/g [9]. Es por esto que “la cantidad de energia liberada durante la
reaccion del hidrégeno es cerca de 2,5 veces el calor producido en la combustion de los

hidrocarburos mas comunes” [10].

Adicionalmente, el hidrégeno representa una solucion viable a la problemética global
frente a la dependencia de combustibles fosiles y a la lucha contra el calentamiento global
debido a que su combustién produce vapor de agua, lo cual reduce la cantidad de
emisiones de diéxido y monéxido de carbono emanadas al medio ambiente,

considerdndose asi un combustible limpio.

Sin embargo, teniendo en cuenta que el hidrégeno presenta un grado de inflamabilidad
muy alto, se deben considerar diversos aspectos de seguridad en su almacenamiento
dado que este presenta una llama apenas visible, representando un alto riesgo para los

trabajadores y los equipos de operacién. [11]

Por otro lado, la demanda de hidrégeno ha incrementado en los ultimos afios. Segun
International Energy Agency para el 2018 la demanda reportada fue de 73,9
megatoneladas con un crecimiento del 40% con respecto al valor reportado en el afo
2000 [1] y se espera que para los préximos afios la demanda siga aumentando

significativamente.

Actualmente varios paises se encuentran trabajando en proyectos relacionados con el
desarrollo de hidroégeno. Por ejemplo, en Alemania se ha desarrollado un plan de 100MW
de electrolizadores y el desarrollo de una tuberia adaptable que sera viable en el 2023.
En Japon se encuentra la sede del Hydrogen Energy Ministerial Meeting con presencia
de mas de 21 paises para tratar temas relacionados con la introduccion del hidrégeno en
las politicas internacionales y tiene como principales planes la comercializacion de
hidrégeno para 2025. Por otro lado, China tiene medidas aprobadas para el incremento

paulatino de estaciones de servicio de hidrogeno y un incremento de 20% cada cinco
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afios en la comercializacion de este [11]. Adicionalmente también se encuentran
diferentes acuerdos como el de Paris, en el cual 197 paises se comprometieron a reducir
las emisiones de gases de efecto invernadero, por lo cual se estan buscando alternativas

mas limpias que puedan sustituir el uso de combustibles fosiles.

1.2. Usos del hidrégeno

El hidrégeno es utilizado en varias industrias y hace parte de diversos procesos. Una de
las principales aplicaciones esta en la industria quimica [12], como se evidencia en la
figura 2, la principal demanda se encuentra en la produccion de amoniaco, el cual es

utilizado para la fabricacion de fertilizantes y explosivos.

Figura 2.

Consumo global de hidrogeno en la industria.

Industna metal/vidrio Industria almentos

% 2%
Industria electrénica ¢

6%_

Produccion amoniaco
S A0/
54%

Industria
quimica/refineria

35%

Nota. La figura indica las diversas aplicaciones del Hidrogeno en las
industrias. Tomado de: Linde Engineering, “Industrial Hydrogen Production &
Technology,” 2007. [En linea]. Disponible: https://cutt.ly/eQnUUZA4. [Acceso:
Feb. 13, 2021].

De igual manera un gran porcentaje es destinado a la industria petrolera en la refinacion
de combustibles donde es utilizado para eliminar impurezas, generalmente azufre, y en
la industria petroquimica para la “sintesis de formaldehido, metil-terbutil éter, acido
acético, tereftalato de dimetilo y como extensor de la gasolina” [13]. En la industria

metallrgica se usa en la elaboracion de aleaciones como el acero y también para
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“generar atmosferas controladas las cuales llevan a cabo diversos procesos altamente

reactivos, como la purificacion de algunos tipos de cristal” [14].

Adicionalmente, el hidrégeno destaca como potencial fuente de energia debido a la
magnitud de poder calorifico que presenta, por lo cual es una solucion viable para
enriquecer o sustituir los combustibles fosiles “reportando beneficios relacionados a la
eficiencia del proceso, las utilidades de la industria, el ambiente socio-politico y
medioambiental” [14] pues se reducirian notablemente las emisiones de gases de efecto

invernadero al medio ambiente.

1.3. Procesos de obtencion

Existen diferentes métodos y procesos para la obtencion de hidrogeno. Sin embargo, no
todos los procesos representan una metodologia viable debido a que resultan
contaminantes al producir un alto porcentaje de diéxido de carbono. Por lo cual han

surgido nuevas alternativas mas viables en términos medioambientales.
Los métodos de obtencidn de hidrégeno son los siguientes:

1.3.1. Reformado

El reformado es un método que produce un tipo de hidrégeno conocido como “hidrégeno
gris” debido a que se produce a partir de recursos fosiles como el gas natural, metano y

gases licuados de petroleo, entre otros.

El proceso mas utilizado en la actualidad se realiza utilizando gas natural como materia
prima y consiste en hacer reaccionar este con una corriente de vapor de agua a altas
temperaturas y presiones, haciendo uso de un catalizador que generalmente es niquel
[13]. El diagrama del proceso se presenta en la figura 3 donde se observa que en la
primera fase se obtiene gas de sintesis compuesto de dioxido de carbono e hidrégeno.
Posteriormente el gas se dirige a otra unidad donde ocurre la reaccién de conversién
agua—gas, 0 como se conoce por sus siglas en ingles WGSR, donde se lleva a cabo una
reaccion exotérmica que produce hidrégeno y monéxido de carbono. Finalmente, el gas
se lleva a un purificador con el fin de obtener una corriente rica en hidrégeno “con una

pureza de 99,99% y un rendimiento de aproximadamente el 80%” [15].
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Figura 3.

Diagrama del proceso de reformado con vapor

| Y

Nota. La figura muestra el diagrama de proceso para la obtencion de
Hidrogeno a partir de reformado con vapor. Tomado de: J. R. Morante,
T. Andreu, G. Garcia, J. Guilera, A. Tarancén, and M. Torrell,
Hidrogeno vector energético de una economia descarbonizada. 2020.
[En Linea].Disponible: https://cutt.ly/iQnU4lJ. [Acceso: Feb. 11, 2021]

Sin embargo, a pesar de que este método presenta una pureza y eficiencia muy alta, al
hacer uso de recursos fésiles como materia prima se libera una gran cantidad de diéxido

de carbono al ambiente.

1.3.2. Pir6lisis

La pirolisis es el primer paso en los procesos de combustion y gasificacion. Consiste en
la descomposicion térmica de materia organica y generalmente tiene lugar en un rango
de temperaturas entre 400-600°C, se realiza en ambientes inertes y ausencia de
oxigeno, por ende, no ocurren reacciones de combustion [16]. Los productos obtenidos
de la pirolisis son gases y solidos. El sélido conocido como carbonizado, compuesto por
carbon en su mayoria, y los gases los cuales se dividen en dos: los volatiles o gases no
condensables tales como metano, dioxido de carbono, monoxido de carbono, entre otros
y los alquitranes los cuales condensan a temperatura ambiente y consisten en

hidrocarburos pesados, agua y fenoles.

«El solido obtenido en la pirdlisis puede ser utilizado como combustible en forma de

briguetas 0 como materia prima para la produccién de carbéon activado. El liquido puede
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ser convertido en un combustible rico en hidrocarburos para ser usado en motores de
combustién interna para la generacion de energia mecéanica y térmica. Finalmente, el
producto gaseoso, dependiendo el poder calorifico, puede ser utilizado en el
calentamiento del reactor de pirdlisis o en turbinas de gas y motores de combustién

interna» [17].

1.3.3. Digestion anaerobia

El hidrogeno que se produce a partir de la digestion anaerobia es conocido como
“hidrégeno verde” debido a se obtiene a partir de fuentes renovables y por su bajo

impacto ambiental.

Este proceso consiste en la fermentacion de biomasa residual en ausencia de oxigeno
con el fin de generar una reaccién microbiana en un reactor cerrado (digestor) obteniendo
una mezcla de gases compuesta principalmente por metano y didxido de carbono y en
menor medida por hidrogeno, nitrégeno y oxigeno [12]. “La materia remanente dentro del
digestor esta compuesta por un conjunto de componentes dificiles de degradar,
generalmente minerales, que pueden ser utilizados como fertilizantes organicos” [18]. La
biomasa mas utilizada para este proceso proviene de residuos de animales bovinos y

lodos de aguas residuales.

Las variables a tener en cuenta en este proceso dependen de las caracteristicas del

microorganismo y las condiciones que este requiera. Algunas de estas son [16]:

) Alta humedad.
. Temperatura entre 30-35°C.

o El pH que entre 6,6 y 7,6.

o El contenido de solidos debe ser inferior al 10%.
o Ausencia de amoniaco y sales minerales ya que actian como inhibidores del
sistema.

Las principales desventajas de la digestion anaerobia son un mayor tiempo de residencia

y eficiencias mas bajas para la produccion de hidrégeno, adicionalmente se debe realizar
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un control estricto de las condiciones del sistema con el objetivo de mantener las

condiciones requeridas por el microorganismo y no afectar el proceso productivo [16].

1.3.4. Fermentacion oscura

La fermentacidén oscura se encarga de producir hidrégeno a partir de la descomposicion
de compuestos organicos en ausencia de oxigeno y luz, donde por la accion de los
microorganismos existentes en el proceso se generan sustratos que posteriormente
formaran los productos de interés. Para este proceso se usan bacterias estrictamente
anaerobias o anaerobias facultativas de los géneros Clostridium, Enterobacter y Bacillu,
dado que en ambientes anaerdbicos favorecen la produccion de hidrégeno [16]. “El
méaximo rendimiento tedrico de hidrégeno en la fermentacion de glucosa es de 4 mol de

hidrégeno por mol de glucosa consumida” [19].

Entre los parametros que se deben controlar en este proceso se encuentran [20]:

o La temperatura entre 37°C y 55°C.
. El pH entre 5,2y 7.
o Ambientes anaerdbicos y oscuros

. Alta humedad de la biomasa

Estos procesos no se han escalado de forma productiva por la falta de investigacion y
desarrollo y cuentan con desventajas tales como largos tiempos de residencia [16] y
controles estrictos de las variables del proceso para no alterar la naturaleza de los

microorganismos presentes en el sistema.

1.3.5. Electrdlisis de agua

El hidrégeno que se obtiene mediante la electrdlisis de agua se considera hidrégeno
verde debido a que se genera a partir de recursos renovables y no libera emisiones
contaminantes al medio ambiente. Este proceso consiste en generar el rompimiento de
la molécula del agua por medio de la adicién de una corriente eléctrica que se crea por
medio de un sistema de electrodos provocan un campo eléctrico [12]. Se obtiene como

producto oxigeno e hidrégeno gaseoso.
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La electrdlisis se da en un dispositivo conocido como electrolizador. Estos pueden ser
alcalinos (AEC), de membrana de intercambio de protones (PEM) y de oxido sélido
(SOEC), como se muestran en la figura 4. El primero consiste en el intercambio de
electrones en medios alcalinos, son los mas usados en la actualidad debido a su
rentabilidad econ6mica y avance tecnoldgico, su mayor desventaja esta ligada a la
limitacion que tienen para producir hidrégeno ya que solo trabaja a bajas densidades de

corriente [3].

Los electrolizadores PEM utilizan un polimero solido como conductor, entre sus ventajas
se encuentra una mayor capacidad de corriente y estabilidad en procesos fluctuantes sin
embargo genera mayores costos debido a que se deben utilizar metales preciosos que
puedan reaccionar de forma rapida en este medio. Finalmente, el electrolizador de 6xido
sélido (SOEC) es una tecnologia que se encuentra en investigacion pero que consiste
en el uso de materiales ceramicos como medio de transferencia, esto con el fin de reducir
costos de fabricacion y con la limitante de que se deben implementar altas temperaturas

de operacion [3].

Figura 4.
Funcionamiento del electrolizador alcalino (AEC), de membrana de

intercambio de protones (PEM) y de 6xido sélido (SOEC) respectivamente.
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Nota. La figura muestra diferentes tipos de electrolizadores de agua para la obtencién de
Hidrogeno. Tomado de: J. R. Morante, T. Andreu, G. Garcia, J. Guilera, A. Tarancén, and
M. Torrell, Hidrogeno vector energético de una economia descarbonizada. 2020. [En
Linea].Disponible: https://cutt.ly/MQnISxa. [Acceso: Feb. 11, 2021]
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La electrélisis de agua genera altos rendimientos de hidrogeno, pero debido a sus altos
costos de operacion y su corto tiempo de investigacion aun no se han implementado

masivamente.

1.3.6. Gasificacion.

La gasificacion es un proceso que ha cobrado interés con el paso de los afios debido a
gue se considera una alternativa a los combustibles convencionales. Este método
consiste en un proceso térmico el cual transforma biomasa seca en gas combustible o

gas de sintesis y se lleva a cabo en un rango de temperatura de 650-1100°C. [21]

Este proceso requiere del uso de un agente gasificador el cual entra en contacto con la
biomasa y reacciona mediante una serie de reacciones homogéneas y heterogéneas. La
seleccion del agente gasificador depende del producto que se desee favorecer y afecta

directamente el poder calorifico del gas obtener [4], tal y como se muestra en la Tabla 1.

Tabla 1.

Comparacion de los agentes de gasificacion.

Agente gasificador Pnd;:l?;:zgl}ﬁcn Caracteristicas Producto

+ Bajo costo
+ Amplia disponibilidad
- El nitrdgeno disminuye el poder calorifico del
gas.

+ Mejora el rendimiento global del proceso Synaas con mavor
- Altos costos yng Y

Oxigeno 10-15 . ) : contenido de
g - Control estricto para evitar que el carbonizado o
hidrégenao

se consuma en la reaccion de combustion

Syngas conun
gran contenido de
nitrogena.

Aire 3-6

+ Mejora el rendimiento global del proceso Syngas con mayor

Vapor de agua 13-20 . . L contenido de
- Requiere un sistema energético. o,
hidrogeno
+ Alto poder calorifico Syngas con alto
Hidrageno 20-40 - Altos costos contenido de

- Problemas de seguridad por alta reactividad metana y olefinas

Nota. En la tabla se evidencia la comparacién de los agentes gasificadores. Adaptado de: Ministerio para
la Transicion Ecolégica y el Reto Demografico (MITERD), Hoja de ruta del hidrogeno: una apuesta por el
hidrégeno renovable. Madrid, 2020. [En Linea]. Disponible: https://cutt.ly/KQnIC4w. [Acceso: Feb. 12,
2021]
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Los factores que influyen en el proceso de gasificacién son [119]:

o Tipo de biomasa debido a que las propiedades fisicoquimicas de esta determinan
la composicién y distribucién masica de los productos.

o La temperatura influye directamente en las cinéticas de las reacciones por lo cual
se podrian favorecer reacciones secundarias que disminuyan el producto de interés o el
poder calorifico del gas.

o Tiempo de residencia influye en la composicion de los productos obtenidos ya
gue determina el tiempo de reaccion dentro del reactor.

o La presion debido a que “el aumento de esta aumenta la proporciéon de
hidrocarburos y alquitranes” [22].

o El agente gasificador y la cantidad que se agregue al proceso.

Actualmente gran cantidad de investigaciones de gasificacion de biomasa estan siendo
desarrolladas con el propésito de disminuir el impacto ambiental generado por la
combustiéon de combustibles fosiles [20]. Sin embargo, los gases de efecto invernadero
gue se generen en el proceso deben ser capturados y tratados adecuadamente para no
provocar emisiones indeseadas [13]. Adicionalmente, se presenta la presencia de
alquitranes y particulas que pueden ocasionar problemas para el empleo del gas
obtenido, por lo que se requieren etapas de limpieza y de acondicionamiento. [17]

1.4. Reacciones homogéneas y heterogéneas del proceso de gasificacion.

El proceso de gasificacion se divide en tres etapas. La primera es el secado en donde
se elimina la humedad de la biomasa, la segunda es la pirélisis en donde “inicia la
descomposicion térmica donde las reacciones no son lo bastante rapidas para
descomponer todo el material volatil de la biomasa” [23]. Por ende, se requiere de la
tercer y Ultima etapa, la gasificacion, donde ocurren las reacciones de oxidacién-
reduccion. Las principales reacciones del proceso de gasificacién se presentan en la
tabla2y 3.
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Tabla 2.
Reacciones heterogéneas presentes en el proceso de

gasificacion.

#R Reaccion AH;5.c (KJ/mol)

Reaccion de oxidacion

1 C+0, - CO, -394

Reaccioén de oxidacion parcial
2 1 -111
C+50, - CO

Reaccion Boudouard

3 C+ CO, » 2CO 1r2

Reaccion gasificacion con vapor

4 131
C+ H,0 - CO+H,

. Reaccion de metanizacion g7
C+ 2H, - CH, )

Nota. En la tabla se evidencia las reacciones heterogéneas y sus
entalpias. Adaptado de: L. E. Mendoza G., Pirdlisis de biosolidos en
horno rotatorio, tesis doc. Facultad de Ingenieria, Universidad
Nacional de Colombia. Bogot4, Colombia. 2016. L. E. G. Fernandez,
Obtencidn de gas combustible a partir de la gasificacion de biomasa
en un reactor de lecho fijo, tesis mag. Facultad de Ingenieria,
Universidad Nacional de Colombia. Bogota, Colombia. 2011. S.
Rincén, a. Gémez, and W. Klose, Gasificacion de biomasa residual
de procesamiento agroindustrial. 2011. [En Linea].Disponible:
https://cutt.ly/CQnl7zj. C. Martinez De Leén and A. Gémez Barea,
Estudio tecno-econdmico de una planta de gasificacion de residuos
sélidos urbanos para aplicaciones de caldera y motor, tesis pre.
Facultad de Ingenierias, Universidad de Sevilla. Sevilla, Espafia.
2016.
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Tabla 3.

Reacciones homogéneas presentes en el proceso de gasificacion.

#R Reaccion AHy50c (KJ/mol)

5 Reaccion de desplazamiento agua-gas A1
CO 4+ H,0 & CO, + H, )

Reaccioén de reformado
7 206
CH, + H,0 < CO + 3H,

Reaccion de oxidacion del CO

1 282
CO + EOZ il C02

Reaccién de combustién del metano
9 -803,5
CH4 + 30, - 2C0, + 2H,0

Otros hidrocarburos
10 -1327,2
C,H, + 30, —» 2C0, + 2H,0

m
11 CoHim +nH,0 > nCO + (n + ?) H, ;

Nota. En la tabla se evidencia las reacciones homogéneas y sus entalpias.

Teniendo en cuenta las entalpias reportadas para cada reaccion se evidencia que las
reacciones 3, 4, 7 y 8 son endotérmicas y por ende consumen energia cuando se llevan
a cabo. Por otro lado, las reacciones 1, 2, 5, 6, 9, 10, 11 son exotérmicas y liberan energia
cuando ocurren. “La energia térmica necesaria para llevar las reacciones endotérmicas,
asi como también la pirdlisis y el secado, proviene de la energia liberada por las

reacciones exotérmicas” [23].

Las reacciones heterogéneas 3, 4 y 5 limitan la velocidad del proceso de gasificacion ya
gue son las mas lentas [28]. Estas reacciones se dan dependiendo del agente gasificador
gue se utilice. La produccion de hidrogeno se genera principalmente por las reacciones

4y 6 y en menor medida a partir de las reacciones 7'y 12 [26].

1.5. Productos de gasificacion
1.5.1. Carbonizado

Es el producto sélido compuesto principalmente por carbon. Su estructura porosa y area

interna superficial afectan sus condiciones de reactividad dado que determina la
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transferencia de masa al interior de las particulas al estar en contacto con el agente
gasificador, liberando los gases generados y proporcionando el area superficial en la que

ocurren las reacciones heterogéneas de gasificacion [28].

Entre sus aplicaciones se encuentra la fabricacion de pellets y briquetas, como

absorbente, enmienda del suelo y como carbon activado.

1.5.2. Alquitran

Los alquitranes, también conocidos como bioaceites, son principalmente hidrocarburos
aromaticos tales como benceno, tolueno, naftaleno, pireno, entre otros. Se obtienen de
procesos tales como pirélisis y gasificacion en fase gaseosa, sin embargo, a temperatura
ambiente condensan. Se utiliza como combustible en calderas, quemadores, hornos y
también para la obtencion de productos quimicos como aditivos para combustibles,
resinas poliméricas, disolventes, surfactantes, lubricantes, entre otros [29]. No obstante,
“los alquitranes pueden crear problemas de escorificacion, polimerizacién de alquitranes,
contaminacion de la corriente de purificacion o combustion de aerosoles, reduciendo la

eficiencia global del proceso de gasificacion” [28].

Estos se clasifican de acuerdo a las condiciones de operacion en las que se generan.
Los alquitranes primarios se obtienen a temperaturas entre 400-600°C, los secundarios
se obtienen entre 600-800°C vy los terciarios se obtienen entre 800-1000°C [119] [135].

1.5.3. Gas de sintesis

El gas de sintesis, también denominado Syngas, es el producto de interés en el proceso
de gasificacion. Esta conformado por compuestos volatiles no condensables tales como
metano, hidrogeno, monoxido y diéxido de carbono. La composicion de este varia

dependiendo de las condiciones de operacion y de la biomasa utilizada.

Dependiendo del poder calorifico que presente el gas de sintesis “puede emplearse
como combustible en turbinas, motores de combustion interna o calderas. También
puede emplearse en la sintesis para la produccion de metanol, amoniaco y combustibles

liquidos. Actualmente se busca aumentar la proporcion de hidrégeno y reducir la
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presencia de mondxido de carbono para utilizarlo como alimentacion para pilas de

combustibles” [22]. Otras aplicaciones se muestran en la figura 5.

Figura 5.
Aplicaciones del gas de sintesis.

Hidrocarburos liquidos ]

Hidrogeno ] Diesel l
Metanol Gasolina ]

Gas de sintesis
Dimetil éter | Oleinas |

Mezcla de alcoholes ]

(Gas Natural Sintético l

Nota. La figura muestra las aplicaciones del gas de sintesis obtenido a partir de
la gasificacion. Tomado de: Y. A. Lenis, Generacion de gas de sintesis de alto
contenido de hidrogeno mediante gasificacion de biomasa acoplada a energia
solar térmica por concentracion, tesis doc. Facultad de Ingenierias, Universidad

del Norte. Barranquilla, Colombia. 2018.

1.6. Reactores en el proceso de gasificacion
1.6.1. Reactor de lecho fijo

Este tipo de reactor es uno de los mas utilizados debido a que se caracteriza por ser de
facil construccion, asi como por ser utilizado para la produccién de energia a pequefia y
mediana escala. “Generalmente operan con alta conversién de carbono, largos tiempos
de residencia, baja velocidad del gas y bajo transporte de cenizas. Asimismo, pueden
operar satisfactoriamente con biomasa que tenga un tamafio uniforme en sus particulas

y un contenido de humedad y cenizas de menos de 20% y 5% respectivamente.” [31].

Este tipo de reactor se clasifica en tres grupos dependiendo la direccion del flujo del gas
y del sdlido a gasificar. Se clasifican en tres tipos de reactor: a contracorriente, de

corriente paralela y de corriente cruzada, como se observa en la figura 6.
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Figura 6.

Reactores de lecho fijo clasificados segun la direccion del flujo.
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Nota. La figura muestra el esquema de cada uno de los reactores de lecho fijo con sus
respectivas entradas y salidas del sistema. Tomado de: S. Rincon, a. Gomez, and W. Klose,
Gasificacion de biomasa residual de procesamiento agroindustrial. 2011. [En
Linea].Disponible: https://cutt.ly/7QnOdOu

1.6.1.a. Reactor updraft o a contracorriente. En este reactor la biomasa ingresa por la
parte superior y el agente gasificador ingresa por la parte inferior, por lo cual ambas
corrientes fluyen en contracorriente y el gas producido sale por la parte superior del
equipo. Este equipo se caracteriza por ser de construccion simple, por tener una alta
eficiencia de conversion y altos tiempos de residencia de solidos [32]. Sin embargo, se
presenta una alta produccion de alquitranes debido a que “los vapores formados en las
reacciones de pir6lisis son arrastrados hacia arriba a través del reactor con el gas
resultante. Los niveles de particulas en el gas resultante a tratar son bajos a causa de
las condiciones de no turbulencia. La ceniza es arrastrada junto con los sélidos en la
direccidon opuesta a la del flujo del gas y es retirada de la parte inferior del gasificador”
[33].

1.6.1.b. Reactor downdraft o en corriente paralela. En este reactor la biomasa ingresa
por la parte superior del equipo mientras que el agente gasificador puede ingresar por la
parte superior o directamente a la zona de gasificacion, el gas resultante se obtiene por
la parte inferior del reactor. Este se caracteriza por ser de construccion sencilla, alto
tiempo de residencia de los sdlidos y a diferencia del reactor de tipo updraft produce una

concentracion baja de alquitranes y una moderada produccion de particulas [32].
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1.6.1.c. Reactor de corriente cruzada. En este reactor la biomasa ingresa por la parte
superior del reactor, mientras que la corriente del agente de gasificacion entra por la
parte lateral, por lo cual mientras “la alimentacién se mueve en flujo descendente, el
agente oxidante se mueve de lado a lado del reactor. Obteniendo un gas de sintesis con
alto contenido en alquitrdn a 800-900°C” [22]. El gas que se produce se mueve

transversal al flujo de combustible.

1.6.2. Reactor de lecho fluidizado

En estos reactores el agente gasificante ingresa por la parte superior del equipo a una
velocidad tal que logré fluidizar (suspender) la biomasa [18], de esta manera se
favorece la transferencia de calor y de masa entre la biomasa y el agente gasificador.
Entre las principales caracteristicas de los lechos fluidizados esta el control de la
temperatura y las velocidades de reaccion del sistema. Adicionalmente este tipo de
equipos son utilizados a nivel industrial por sus altas eficiencias, sin embargo sus costos

son elevados [34].

Existen dos tipos de gasificadores de lecho fluidizado el burbujeante y el circulante. El
primero de estos (figura 7) genera un efecto burbujeante dentro del sistema debido a sus
bajas velocidades de circulacion con el fin de propiciar la transferencia. Entre las
principales caracteristicas se encuentra la alta eficiencia del proceso, la elevada

produccion de alquitranes y el control de la temperatura y velocidad de reaccion [30].
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Figura 7.

Reactor de lecho fluidizado burbujeante

(Gas pobre

Alimentador i

Ceniza  Oxidante

Nota. La figura muestra el esquema del reactor
de lecho fluidizado burbujeante con sus
respectivas entradas y salidas del sistema.
Tomado de: Y. A. Lenis, Generacion de gas de
sintesis de alto contenido de hidrogeno
mediante gasificacion de biomasa acoplada a
energia solar térmica por concentracion, tesis
doc. Facultad de Ingenierias, Universidad del

Norte. Barranquilla, Colombia. 2018.

En el reactor de lecho fluidizado circulante (figura 8) el agente gasificador tiene una
velocidad elevada lo que permite una circulacion mayor en el sistema y por esta razon
se genera una transferencia de masa y calor homogénea. En este proceso se obtienen
altas eficiencias de conversion de productos y adicionalmente se genera una menor

cantidad de alquitranes [30].
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Figura 8.
Reactor de lecho fluidizado

circulante.

oo
(83 e

Gas, ceniza y
maternal del lecho
|
o Cicldn

Alimentador

Oxidante Ceniza

Nota. La figura muestra el esquema del
reactor de lecho fluidizado circulante con
sus respectivas entradas y salidas del
sistema. Tomado de: Y. A. Lenis,
Generacién de gas de sintesis de alto
contenido de hidrégeno mediante
gasificacion de biomasa acoplada a
energia solar térmica por concentracion,
tesis doc. Facultad de Ingenierias,
Universidad del Norte. Barranquilla,
Colombia. 2018.

1.6.3. Reactor de flujo de arrastre

En estos reactores la biomasa ingresa al reactor de forma vertical entrando en contacto
con el agente gasificador en contracorriente. Este se caracteriza por operar a altas
temperaturas y tiempos de residencia cortos obteniendo un gas de sintesis con
cantidades bajas de alquitran. Entre las desventajas de este proceso se encuentra el alto
costo del reactor y el alto contenido de agente gasificante que debe ser suministrado. Sin

embargo, este reactor no se recomienda para el uso de biomasa [18].
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1.7. Biomasa

La biomasa constituye toda la materia organica utilizada como fuente energética. Se
dispone de diversas fuentes tales como residuos agricolas y forestales, aguas residuales
y lodos de plantas de tratamiento, residuos solidos urbanos y otros residuos derivados
de las industrias. Su aprovechamiento es muy importante ya que a partir de esta se
puede producir energia térmica y eléctrica mediante la obtencion de combustibles

sélidos, liquidos y gaseosos.

Las fuentes de biomasa se clasifican en cultivos energéticos los cuales son sembrados
con el Unico propodsito de ser usados para generar energia [35], los residuos animales y
los residuos agroindustriales los cuales se consideran una alternativa viable para la
generacion de energia ya que no representan una competencia con el sector alimentario

y son productos que normalmente no son aprovechados [36].

Colombia se caracteriza por ser uno de los paises con mayor biodiversidad en el mundo.
Se calcula que “Las actividades agroindustriales producen mas de 70.000.000 toneladas
de residuos agricolas de cosecha e industriales al afio, en cultivos de café, cafa, palma

de aceite, maiz, banano y arroz” [5].

1.7.1. Caracterizacién de la biomasa

Cada tipo de biomasa posee caracteristicas tales como porcentaje de humedad, cenizas,
material volatil, composicion y poder calorifico, asi como concentraciones de celulosa,
hemicelulosa y lignina que inciden directamente en los procesos y productos en los que

se utilice la biomasa.

“La cuantificacidon del contenido de celulosa, hemicelulosa y lignina permite establecer la
cantidad de material organico de origen vegetal y que pueden resultar importante para el
estudio del comportamiento térmico” [24]. “La celulosa se descompone en un rango entre
300-430°C y genera baja produccién de carbonizado, la hemicelulosa es el componente
mas inestable térmicamente y se descompone entre 250-350°C y la lignina se
descompone en un rango entre 250-550°C y fomenta la produccion de carbonizado” [28].

Adicionalmente, es importante tener en cuenta que la lignina al ser el componente que
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aporta rigidez a la biomasa puede llegar a representar una barrera en la descomposicion

de biomasa.

El porcentaje de humedad representa la cantidad de agua presente en la biomasa, este
factor es importante ya que procesos tales como la gasificacion “aceptan un valor hasta
de un 30%, de lo contrario la biomasa tiene que someterse a un tratamiento previo para
ser secada” [23] implicando un gasto energético adicional y un aumento en los costos de

operacion.

El porcentaje de cenizas representa la cantidad de material biol6gicamente inerte en la
muestra [37], un contenido bajo es favorable ya que se tendra mas material que
reaccione y que puede ser aprovechado. Por otro lado, el material volatil representa la

cantidad de materia organica presente.

La composiciéon se determina mediante un analisis elemental en donde se cuantifica la
cantidad de carbén, hidrogeno, oxigeno, nitrdgeno y azufre presentes en la biomasa.
Esto es importante ya que grandes cantidades de oxigeno e hidrégeno representan un
alto potencial energético [38], mientras que grandes cantidades de nitrogeno y azufre
representan un riesgo ambiental debido a que se generan 0xidos contaminantes para el
medio ambiente [39][40]. El poder calorifico, representa la cantidad de energia por unidad
de masa o volumen presente en la biomasa [41], permitiendo conocer el potencial del

combustible con el que se esté trabajando.

1.8. Proceso seleccionado para el desarrollo del proyecto

En la tabla 4 se presenta la comparacion de los métodos de obtencién de hidrégeno
mencionados en la seccion 1,3. Esto se realiza con el objetivo de evidenciar de forma
mas clara las ventajas, desventajas y las caracteristicas del producto obtenido en cada

uno de estos.
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Tabla 4.

Comparacion de los métodos de obtencion de hidrégeno

Proceso Ventajas Desventajas Producto
Método mas econdmico | Contribuye con el uso de recursos
y comun fosiles Hidré q
Reformado |Hidrégeno de alta pureza| Altas temperaturas y presiones elxltra?gﬁ?eozae
L Libera grandes cantidades de
Alta eficiencia A
diéxido de carbono
Obtencion de tres Control estricto de condiciones: Carbonizad
productos con valor Ambiente inerte y ausencia de Iar E[)nlza o,
Pirélisis agregado oxigeno. alquiranes y
o o de TG gases no
Presion atmosférica ajo porcentaje oe NIArogeno | condensables.
obtenido
Gas con alto
Control estricto de condiciones contenido de
Digestion Uso de biomasa como | requeridas por el microorganismo | CHsy COy
anaerobia materia prima bajo
Baja eficiencia contenido de
J Hz, N> Yy (078

Fermentacioén

Uso de biomasa como

Control estricto de las variables del
proceso para no alterar la
naturaleza del microorganismo

Gas con bajo
contenido de

de este método

oscura materia prima S
Se han realizado pocas hidrégeno
investigaciones de este método
Altos rendimientos Costos de operacion elevados
P Agua como materia . L Hidrégeno de
Electrolisis orima Falta de implementacion alta pureza
, industrialmente
No es contaminante
Uso de bic_)mas_a como | El gas olptenido requi_er_e de etapas | Gas con alto
materia prima de limpieza y acondicionamiento contenido de
Gasificacion | Huella de carbono cero Hoy COy
Gran cantidad de Los gases de efecto invernadero bajo
investigaciones acerca debes ser capturados y tratados | contenido de
CH4 Yy COz

Nota. En la tabla se evidencia la comparacion entre los diferentes métodos de obtencién de hidrégeno

Segun lo presentado anteriormente, se realiza la seleccion del proceso de gasificacion

debido a que permite hacer uso de biomasa como materia prima, brindando una

alternativa frente a la dependencia de recursos no renovables, permitiendo el

aprovechamiento de biomasa residual generada en Colombia y dando un valor agregado

a un compuesto que usualmente se considera un residuo y se desecha. Adicionalmente
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resulta un proceso limpio y amigable con el medio ambiente dado que cuenta con huella
de carbono cero, es decir que la cantidad de dioxido de carbono que se produce en el
proceso equivale a la misma cantidad que se retira de la atmosfera en su ciclo de vida.
[20]

De igual manera se realiza la seleccion de vapor de agua como agente gasificador dado
gue, como se evidencia en la tabla 1, el vapor de agua favorece la producciéon del
hidrégeno y mejora el rendimiento global del proceso obteniendo un gas con un poder
calorifico entre 13-20 MJ/Nm?3. Mientras que al hacer uso de agentes tales como aire e
hidrbgeno se obtiene un gas con un gran contenido de nitrdgeno y metano,
respectivamente. Por otro lado, aunque al hacer uso de oxigeno como agente gasificante
se favorece la produccion de hidrégeno, se obtiene un gas con un poder calorifico entre
10-15 MJ/Nm?. Teniendo en cuenta que este trabajo pretende obtener hidrégeno para su

uso como combustible, se considera el vapor de agua como la mejor alternativa.

A su vez, se considera que las principales biomasas con potencial energético en
Colombia son el bagazo de cafia, el cuesco de palma, residuos de madera, la cascarilla
de café y de arroz debido a que se consideran biomasas residuales que son desechadas
en su mayoria y tienen potencial para ser usadas como combustibles [6]. Adicionalmente
al aflo se produce una gran de cantidad de cultivos de cafia de azucar, café, arroz y
palma de aceite donde se generan aproximadamente 70 millones de toneladas de

residuos agricolas en las biomasas previamente mencionadas [5].
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2. PROPIEDADES FISICOQUIMICAS DE LOS PRODUCTOS OBTENIDOS EN LA
PIROLISIS

La gasificacion se desarrolla en varias etapas, tal y como se menciona en la seccion 1,4,
estas son: secado, pirolisis, oxidacion y reduccion. Teniendo en cuenta que este proyecto
tiene como objetivo realizar una modelacién matemética de las cinéticas de reaccion, y
gue las reacciones del proceso de gasificacion se dan en la etapa de reduccion, se debe
conocer las condiciones del proceso que antecede la gasificacion, es decir se deben

conocer las propiedades fisicoquimicas de los productos obtenidos en la pirdlisis.

Es por esto que en este capitulo se realiza la busqueda bibliografica, en bases de datos
tales como Google académico, Redalyc, Science direct, Reesek y Springer, de la
caracterizacion de los productos obtenidos de la pir6lisis a partir de biomasas residuales
tales como cuesco de palma, cascarilla de café y arroz, bagazo de cafia y madera. De
esta manera se recolectan los resultados de distribucibn masica para los productos
liquidos, soélidos y gaseosos, la composicion de los productos liquidos y gaseosos y la
composiciéon elemental, area superficial y densidad para el producto sélido. A partir de lo
anterior se establecen los rangos de composicion, distribucion masica y tiempos de

residencia con los cuales se llevara a cabo el proceso de gasificacion.

2.1. Pirdlisis del cuesco de palma.

«La palma de aceite es original de los bosques tropicales de Africa Occidental y Central.
Su fruto tiene una forma ovoide y es considerado 6ptimo para la produccion de aceite.
De la almendra se obtiene el aceite de palmiste, que constituye aproximadamente el 5%
del peso total del fruto. Adicionalmente es importante recalcar que el aceite de palma es
el segundo aceite vegetal en produccion mundial, después del aceite de soya» [42]. En
la actualidad crecen sus aplicaciones industriales no comestibles tales como fabricacion

de jabones, detergentes y grasas lubricantes [43].
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Figura 9.

Fruto de palma de aceite

Pericarpio

Pulpa

Almendra
Endocarpio (Cuesco)

Nota. La figura muestra las partes del fruto de la
palma de aceite. Tomado de: S. Rincén, a.
Gomez, and W. Klose, Gasificacion de biomasa
residual de procesamiento agroindustrial. 2011.
[En Linea].Disponible: https://cutt.ly/cQnOVBa

La produccion de aceite de palma ha aumentado en los ultimos afios lo cual implica que
la cantidad de residuos generados en el proceso de extraccion también se han
incrementado. Es importante conocer las caracteristicas fisicoquimicas del cuesco de
palma para establecer las condiciones con las que ingresa en los procesos productivos

en donde se haga uso de este residuo, estas se presentan en la tabla 5.

Adicionalmente, “en el afio 2010, Cenipalma realizé un estudio de las plantas de
beneficio de las diferentes zonas palmeras de Colombia, concluyendo que del cuesco
total obtenido el 67% se utiliza como combustible para caldera, 16% se dispone para la

venta a otras industrias como combustible y 5% es utilizado como compostaje” [44].
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Tabla 5.

Caracteristicas fisicoquimicas del cuesco de palma.

Andlisis préximo

Humedad (%) 8,19 9,14 8,81
Material Volatil (%) 70,45 82,50 69,80
Cenizas (%) 2,47 6,70 1,71
Anélisis elemental
Carbon (%) 48,25 44,56 47,57
Hidrégeno (%) 6,41 5,22 6,59
Oxigeno (%) 42,69 49,77 45,25
Nitrégeno (%) 0,15 0,40 0,58
Azufre (%) 0,03 0,05 0,71
Poder calorifico
Poder calorifico (MJ/kg) 19,82 15,6 19,46
Fuente J. Waluyo et al. [45] | S. J. Kim etal. [46] | R. Millan et al. [47]

Nota. La tabla muestra las caracteristicas fisicoquimicas del cuesco de palma mediante el andlisis

préximo y elemental y el poder calorifico. Tomado de: J. Waluyo, I. G. B. N. Makertihartha, and H.

Susanto, “Pyrolysis with intermediate heating rate of palm kernel shells: Effect temperature and
catalyst on product distribution,” AIP Conf. Proc., vol. 1977, no. June, 2018, doi: 10.1063/1.5042882,

S. J. Kim, S. H. Jung, and J. S. Kim, “Fast pyrolysis of palm kernel shells: Influence of operation

parameters on the bio-oil yield and the yield of phenol and phenolic compounds,” Bioresour.
Technol., vol. 101, no. 23, pp. 9294-9300, 2010, doi: 10.1016/j.biortech.2010.06.110., R. Millan, L.
Maria, C. Dominguez, M. Alejandra, S. Vargas, and F. Emiro, “Effect of temperature on energy

potential of pyrolysis products from oil palm shells,” Tecnura, vol. 20, no. 48, pp. 89-99, 2016, doi:
10.14483/udistrital.jour.tecnura.2016.2.a06.

hidrogeno, nitrégeno y azufre en menor proporcion.
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Segun lo reportado en la literatura revisada [45], [46], [47], se evidencia que el porcentaje
de humedad del cuesco de palma se encuentra entre un rango de 8,19 - 9,14%, el
material volatil entre 69,8 - 82,5%, el porcentaje de cenizas entre 1,71 - 6,70% y el poder
calorifico entre 15,6 - 19,82 MJ/kg. Adicionalmente esta conformado en su mayoria por

carbono y oxigeno debido a que es una materia prima de origen organico, y contiene

En la tabla 6 se presenta la distribucion masica obtenida en el proceso de pirdlisis en
diferentes investigaciones. R. Millan et al. realizo el proceso para un rango de
temperatura entre 300 - 500°C con una tasa de calentamiento de 3 °C/min y un tiempo

de residencia de una hora [47]. A. Rahman et al. a una temperatura de 500°C con una



tasa de calentamiento de 10°C/min y un tiempo de residencia de 2 horas [48]. Mientras
gue M. Asadullah evalta un rango de temperatura entre 350-600°C, con una tasa de

calentamiento 5 K/min y 20 minutos de residencia [33].

Tabla 6.
Distribucién masica de los productos obtenidos de la pirdlisis del
cuesco de palma.

Rendimiento (%)
Temperatura (°C) | Carbonizado  Alquitran Gas Fuente

350 45,2 44,8 10

400 39 46,8 14,2

450 35,2 49,2 15,6 M. Asadullah et al. [49]
500 32 51,9 16,1

550 29 54 17

600 28 53 19

300 50 32 18

350 40 38 22

400 37 39,6 23,4 R. Millan et al. [47]
450 34 42,2 23,8

500 33 43 24

500 31,38 45,79 22,83 | A.Rahman etal. [48]

Nota. La tabla muestra los rendimientos del carbonizado, alquitrdn y gas obtenidos del
proceso de pirdlisis entre un rango de temperatura de 350-600°C. Tomado de: M. Asadullah,
N. S. Ab Rasid, S. A. S. A. Kadir, and A. Azdarpour, “Production and detailed characterization
of bio-oil from fast pyrolysis of palm kernel shell,” Biomass and Bioenergy, vol. 59, pp. 316—
324, 2013, doi: 10.1016/j.biombioe.2013.08.037., R. Millan, L. Maria, C. Dominguez, M.
Alejandra, S. Vargas, and F. Emiro, “Effect of temperature on energy potential of pyrolysis
products from oil palm shells,” Tecnura, vol. 20, no. 48, pp. 89-99, 2016, doi:
10.14483/udistrital.jour.tecnura.2016.2.a06., A. A. Rahman, F. Sulaiman, and N. Abdullah,
“Influence of washing medium pre-treatment on pyrolysis yields and product characteristics of
palm kernel shell,” J. Phys. Sci., vol. 27, no. 1, pp. 53-75, 2016.

2.1.1. Composicion de la fraccion gaseosa

La composicién del gas (tabla 7) estd compuesta por mondéxido de carbono, diéxido de
carbono, hidrégeno y metano. Segun la literatura [45] [50] no se reporta la presencia de

hidrocarburos livianos.
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Tabla 7.
Composicion de la fraccion liquida obtenida de la pirdlisis del

cuesco de palma

Composicion (%)
Compuesto | 400°C  500°C  600°C 500°C
€O, 61,11 50,37 34,69 56
(0{0) 2593 29,63 26,53 24
H; 1,85 3,70 18,37 4
CH,4 11,11 16,30 20,41 16
Fuente J. Waluyo et al. [45] D. Flérez et al. [50]

Nota. La tabla muestra la composicién de la fraccion gaseosa a diferentes
temperaturas. Tomado de: J. Waluyo, |. G. B. N. Makertihartha, and H. Susanto,
“Pyrolysis with intermediate heating rate of palm kernel shells: Effect temperature
and catalyst on product distribution,” AIP Conf. Proc., vol. 1977, no. June, 2018,
doi: 10.1063/1.5042882., D. F. Flérez Ramos, J. Barco Burgos, and S. L. Rincén
Prat, “Analisis comparativo de la carbonizacién de cuesco de palma de aceite en
reactores de lecho fijo,” Rev. Tecnura, vol. 20, no. 49, p. 45, 2016, doi:
10.14483/udistrital.jour.tecnura.2016.3.a03.

2.1.2. Composicion de la fraccion liquida

La composicion del alquitran se muestra en la figura 10 donde se presenta el porcentaje
de area que ocupa cada grupo funcional dentro de la fraccion liquida. Los resultados
reportados por Chang [51] son similares a los obtenidos por Asadullah [49] y por
Ogunkanmi [52] en donde los fenoles ocupan la mayor area. Entre los principales
compuestos de este grupo se encuentra 2-metoxifenol, 4-metil-2-metoxifenol 2-metoxi-

4-vinilfenol y 4-etil-2 metoxifenol.

El segundo grupo con mayor area es el de los acidos y alcoholes, principalmente con
compuestos tales como acido acético, acido n-hexadecanoico y acido octadecanoico.
Entre las cetonas y aldehidos se encuentra el 2,3-butanodiona y 1-acetoxi-2-propanona
y para los esteres, furanos e hidrocarburos se encuentran compuestos como furfural y 3-

etil-2-hexeno.
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Figura 10.
Area de los grupos funcionales de la fraccion liquida obtenida del proceso

de pirdlisis de cuesco de palma.

50 m Acidos y alcoholes
44,5 M Cetonas y aldehidos
45 Fenoles
40 Esteres
W Furanos
35 M Hidrocarburos
B Otros
30
25,68

25
20
15

10 7,78

5,61

Nota. La tabla muestra los grupos funcionales que constituyen la fraccién liquida y el

area que ocupan a 500°C. Tomado de: G. Chang et al.,, “The lignin pyrolysis
composition and pyrolysis products of palm kernel shell, wheat straw, and pine
sawdust,” Energy Convers. Manag., vol. 124, pp. 587-597, 2016, doi:
10.1016/j.enconman.2016.07.038.

2.1.3. Composicién, densidad y area superficial de la fraccion sélida

El carbonizado que se obtiene del proceso de pirdlisis evidencia una disminucion en el
material volatil a medida que aumenta la temperatura del proceso, asi como también
incrementa el porcentaje de cenizas. Adicionalmente, el carbonizado se compone
principalmente por carbén, oxigeno e hidrogeno en donde se denota que a medida que
se aumenta la temperatura se concentra el carbon mientras que los demas compuestos

disminuyen su concentracién como se evidencia en la tabla 8.
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Tabla 8.

Andlisis elemental y préximo de la fraccion sélida obtenida de la pirdlisis de cuesco

de palma.
300°C 400°C 500°C | 400°C 500°C 600°C | 350°C 450°C 550°C
Analisis elemental (%)
C 77,83 78,49 81,15 | 66,61 75,04 78,31 | 62,78 66,75 74,92
H 487 431 3,69 391 349 287 | 4,28 3,46 3,15
O 16,55 16,56 14,44 | 28,77 20,72 18 32,18 29,01 21,06
N 0,75 0,64 0,72 061 066 0,71 | 0,77 0,8 0,88
S - - - 0,1 0,09 0,11 - - -
Analisis proximo (%)
Humedad - - - 2,58 2,91 2,4 - - -
Material Volatil | 40,59 35,1 28,48 | 31,25 22,51 15,39 | 3553 24,67 13,96
Cenizas 231 285 3,37 807 517 895 | 11,27 12,87 13,88
Fuente R. Millan et al. [47] P. Wang et al. [53] Z. Ma et al. [54]

Nota. La tabla presenta el analisis elemental y el andlisis proximo del carbonizado del cuesco de palma a
diferentes temperaturas. Tomado de: R. Millan, L. Maria, C. Dominguez, M. Alejandra, S. Vargas, and F.
Emiro, “Effect of temperature on energy potential of pyrolysis products from oil palm shells,” Tecnura, vol.
20, no. 48, pp. 89-99, 2016, doi: 10.14483/udistrital.jour.tecnura.2016.2.a06., P. Wang, J. Zhang, Q. Shao,
and G. Wang, “Physicochemical properties evolution of chars from palm kernel shell pyrolysis,” J. Therm.
Anal. Calorim., vol. 133, no. 3, pp. 1271-1280, 2018, doi: 10.1007/s10973-018-7185-z., Z. Ma et al.,
“Evolution of the chemical composition, functional group, pore structure and crystallographic structure of
bio-char from palm kernel shell pyrolysis under different temperatures,” J. Anal. Appl. Pyrolysis, vol. 127,
pp. 350-359, 2017, doi: 10.1016/j.jaap.2017.07.015.

Por otro lado, “la densidad aparente de los carbonizados de cuesco de palma varia entre
555,3 kg/m3 y 558,9 kg/m3 y el poder calorifico entre 26,6 MJ/kg y 28,1 MJ/kg” [50]. El
area superficial varia dependiendo la temperatura, como se observa en la tabla 9.
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Tabla 9.
Area superficial del carbonizado obtenido de la pirdlisis

de cuesco de palma.

Temperatura (°C) Area(;t;p;g)rflmal Fuente
400 4.5 P. Wang et al. [53]
500 12
600 36,7 H. Wang et al. [55]
600 5,78 G. Marrugo et al. [56]

Nota. La tabla muestra el area superficial del carbonizado obtenido
mediante la pirdlisis del cuesco de palma a diferentes temperaturas.
Tomado de: P. Wang, J. Zhang, Q. Shao, and G. Wang,
“Physicochemical properties evolution of chars from palm kernel shell
pyrolysis,” J. Therm. Anal. Calorim., vol. 133, no. 3, pp. 1271-1280,
2018, doi: 10.1007/s10973-018-7185-z., H. Wang, G. Chang, P. Qi, X.
Li, and Q. Guo, “Preparation of Aromatic Hydrocarbons from Catalytic
Pyrolysis of Microalgae/Palm Kernel Shell Using PKS Biochar-Based
Catalysts,” Energy and Fuels, vol. 33, no. 1, pp. 379-388, 2019, doi:
10.1021/acs.energyfuels.8b03590., G. Marrugo, C. F. Valdés, and F.
Chejne, “Biochar Gasification: An Experimental Study on Colombian
Agroindustrial Biomass Residues in a Fluidized Bed,” Energy and
Fuels, wvol. 31, no. 9, pp. 9408-9421, 2017, doi:
10.1021/acs.energyfuels.7b00665.

2.2. Pird6lisis de la cascarilla de café

El café se obtiene de un arbusto conocido como cafeto el cual se da en zonas tropicales.
La cascarilla se obtiene como residuo del proceso de trillado y “constituye el 4,2% en
peso del fruto” [26], sus caracteristicas fisicoquimicas se presentan en la Tabla 10. “Se
utiliza como materia prima para quemas y proveer calor a los cultivos evitando que se
vean afectados por heladas. Sin embargo, grandes volimenes nos son aprovechados”
[57].
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Figura 11.

Cascatrilla de café.

Nota. (a) Cascarilla de café sin procesar. (b) Cascarilla de café luego del proceso de
trillado (c) Cascarilla de café molida. Tomada de: S. Ortiz Ruiz, Estimation of biofuels
produced by pyrolysis of coffee husk, tesis pre. Facultad de Ingenierias, Universidad de

los Andes. Bogota, Colombia. 2018.
Segun la Federacion Nacional de Cafeteros para el 2019 Colombia contaba con un area
cultivada de café total departamental de 853,7 miles de hectareas, donde entre los
principales departamentos se encuentra Antioquia, Huila y Tolima. A su vez se reporto
gue de julio a diciembre del 2020 se han producido un promedio mensual de 1290 miles

de sacos de 60 kg de café verde [59].
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Tabla 10.

Caracteristicas fisicoquimicas de la cascarilla de café.

Analisis préximo
Humedad (%) 9,06 5,41 8,2
Material Volatil (%) 77,09 76,39 77
Cenizas (%) 3,55 2,4 5,6
Analisis elemental
Carbén (%) 46,41 50,13 47,3
Hidrégeno (%) 6,33 3,79 6,4
Azufre (%) 0,99 0,93 0,3
Oxigeno (%) 4451 36,98 37,7
Nitrégeno (%) 2,66 0,93 2,7
Poder calorifico
Poder calorifico (MJ/kg) 18,5 17,55 17,9
Fuente C. Setter etal. [60] | S. Ortiz [58] |J. Menéndez et al. [61]

Nota. Esta tabla muestra el andlisis proximo, analisis elemental y poder calorifico de la cascarilla
de café. Tomado de: C. Setter, F. T. M. Silva, M. R. Assis, C. H. Ataide, P. F. Trugilho, and T. J.
P. Oliveira, “Slow pyrolysis of coffee husk briquettes: Characterization of the solid and liquid
fractions,” Fuel, vol. 261, no. September 2019, 2020, doi: 10.1016/j.fuel.2019.116420., S. Ortiz
Ruiz, Estimation of biofuels produced by pyrolysis of coffee husk, tesis pre. Facultad de
Ingenierias, Universidad de los Andes. Bogota, Colombia. 2018, J. A. Menéndez, A. Dominguez,
Y. Fernandez, and J. J. Pis, “Evidence of self-gasification during the microwave-induced pyrolysis
of coffee hulls,” Energy and Fuels, vol. 21, no. 1, pp. 373-378, 2007, doi: 10.1021/ef060331..

En la tabla 11 se presentan las distribuciones masicas obtenidas del proceso de pirdlisis
segun diferentes investigaciones. C. Setter et al. realiz6 la pirélisis para unas
temperaturas de 623, 673y 723 K (350, 400 y 450°C) con una tasa de calentamiento de
0,5 K/min y un tiempo de residencia de 30 minutos [60]. C. Setter et al. presenta los
resultados obtenidos a 400, 450 y 500°C con una tasa de calentamiento de 10°C/min y
un tiempo de residencia de 1 hora [62] y finalmente S. Ortiz realiza el proceso a una
temperatura de 600°C con una tasa de calentamiento de 0-70°C/min y una duracion de
92 minutos. [58]
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Tabla 11.

Distribucion masica de los productos obtenidos de la pirolisis de cascarilla

de café.
Rendimiento (%)
Temperatura (°C) | Carbonizado  Alquitran  Gas Fuente

350 39,82 27,77 32,41

400 36,67 29,74 33,59 | C. Setter et al. [60]
450 34,68 31,94 33,38

400 30,17 22,93 46,9

450 28,7 27,54 43,76 | C. Setter et al. [62]
500 29,11 25,82 45,07

600 25,2 48,7 26,1 S. Ortiz [58]

Nota. En la tabla se presentan los rendimientos obtenidos de carbonizado, alquitran y gas
obtenidos del proceso de pirdlisis de cascarilla de café a diferentes temperaturas. Tomado
de: C. Setter, F. T. M. Silva, M. R. Assis, C. H. Ataide, P. F. Trugilho, and T. J. P. Oliveira,
“Slow pyrolysis of coffee husk briquettes: Characterization of the solid and liquid fractions,”
Fuel, vol. 261, no. September 2019, 2020, doi: 10.1016/j.fuel.2019.116420., C. Setter, F.
A. Borges, C. R. Cardoso, R. F. Mendes, and T. J. P. Oliveira, “Energy quality of pellets
produced from coffee residue: Characterization of the products obtained via slow
pyrolysis,” Ind. Crops Prod., vol. 154, no. June, p. 112731, 2020, doi:
10.1016/j.indcrop.2020.112731., S. Ortiz Ruiz, Estimation of biofuels produced by pyrolysis
of coffee husk, tesis pre. Facultad de Ingenierias, Universidad de los Andes. Bogota,
Colombia. 2018.

Segun los resultados reportados, se evidencia que los rendimientos varian de acuerdo a
la temperatura a la que se lleve a cabo el proceso, a mayor temperatura incrementa la
concentracion del producto gaseoso mientras que disminuye la concentracion del
carbonizado. Sin embargo, el alquitrdn aumenta su concentracién de 350-500°C y

disminuye cuando la temperatura alcanza los 600°C.

2.2.1. Composicion de la fraccion gaseosa

El producto gaseoso esta formado principalmente por 20,3% de monoxido de carbono,
56,6 % de dioxido de carbono, 11,5% de metano, 9,8% de hidrogeno y 1,8% de trazas
de etano y etileno a 500°C. [61]
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2.2.2. Composicion de la fraccion liquida

Setter [60] reportd los compuestos identificados en la fraccion liquida a temperaturas
entre 350, 400 y 450°C como se muestra en la figura 12.

Figura 12.

Area de los grupos funcionales de la fraccion liquida

obtenida del proceso de pirdlisis de cascarilla de café.

e e e e e
601 = Temperatura 623 K K
{8 Temperatura 673 K :
{8 Temperatura 723 K

Area (%)

H PAH KET AC EST PHC NIT Otros

Nota. Compuestos de la fraccién liquida organizados por grupos
funcionales: hidrocarburos (H), hidrocarburos aromaticos policiclicos
(PAH), cetonas (KET), &cidos (AC), ésteres (EST), compuestos fendlicos
(PHC), compuestos nitrogenados (NIT). Tomada de: C. Setter, F. T. M.
Silva, M. R. Assis, C. H. Ataide, P. F. Trugilho, and T. J. P. QOliveira, “Slow
pyrolysis of coffee husk briquettes: Characterization of the solid and liquid
fractions,” Fuel, vol. 261, no. September 2019, 2020, doi:
10.1016/j.fuel.2019.116420.

Segun la figura 12 y lo reportado por Setter [62] la fraccion liquida se compone en su
mayoria por compuestos organicos oxigenados como los fenoles, principalmente por 2-
metilfenol, 3-metilfenol, 4-etil-2-metoxifenol, 2,6-dimetoxifenol y 3,5-dimetilfenol. El
segundo grupo con mayor rendimiento son los ésteres, principalmente ésteres metilicos

los cuales “se pueden formar a partir de la degradacién de oxig=—""" ‘-3, azUcares y
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furanos” [60]. Los hidrocarburos presentes en el alquitran son el tridecano en mayor
proporcion, seguido por el decano, pentadecano y octano. En cuanto a los hidrocarburos
aromaticos policiclicos los principales compuestos son tolueno, etilbenceno, naftaleno y

o-xileno.

Entre los compuestos nitrogenados presentes se encuentra el acetonitrilo y la cafeina,
‘la formacién de estos esta relacionada con la interaccion entre proteinas y
carbohidratos” [60]. Las principales cetonas que componen el alquitran son 2-pentanona
y 2-butanona. Los acidos se encuentran en menor proporcion y su principal compuesto
es el acido acético. Finalmente, en el grupo de otros se encuentran compuestos tales

como 2,2-dimetoxibutano y 2-bromo octano.

2.2.3. Composicion, densidad y area superficial de la fraccién sélida

Al comparar la composicion elemental de la fraccion sdlida obtenida de la pirdlisis a
diferentes temperaturas (tabla 12) con la composicion inicial de la cascarilla de café (tabla
10) se evidencia un aumento significativo en la concentracion de carbdn, esta
concentracion tiende a aumentar a medida que incrementa la temperatura. La
concentracion de carboén tiene un impacto significativo en el carbonizado ya que su

incremento genera un aumento en su potencial energeético.

De igual manera, se evidencia que las concentraciones obtenidas de hidrégeno, oxigeno,
azufre y nitrégeno fueron menores a las obtenidas inicialmente en la cascarilla de cafe,

asi como también que estas disminuyen a medida que incrementa la temperatura.

51



Tabla 12.
Andlisis elemental de la fraccidn solida obtenida de la pirdlisis de cascarilla

de café.
Analisis 350°C  400°C  450°C | 400°C  450°C  500°C
elemental (%)

C 69,96 72,94 7422 | 7548 7551 74,78
H 3,63 3,09 2,5 208 205 201
o) 2258 2055 2007 | 6,76 656 6,29
N 3,58 3,32 3,06 1,76 1,77 1,77
S 0,24 0,11 0,14 - - -

Fuente C. Setter et al. [60] C. Setter et al. [62]

Nota. La tabla muestra el analisis elemental obtenido de la pirdlisis de café a diferentes
temperaturas. Tomado de: C. Setter, F. T. M. Silva, M. R. Assis, C. H. Ataide, P. F.
Trugilho, and T. J. P. Oliveira, “Slow pyrolysis of coffee husk briquettes: Characterization
of the solid and liquid fractions,” Fuel, vol. 261, no. September 2019, 2020, doi:
10.1016/}.fuel.2019.116420., C. Setter, F. A. Borges, C. R. Cardoso, R. F. Mendes, and T.
J. P. Oliveira, “Energy quality of pellets produced from coffee residue: Characterization of
the products obtained via slow pyrolysis,” Ind. Crops Prod., vol. 154, no. June, p. 112731,
2020, doi: 10.1016/j.indcrop.2020.112731.

Por otro lado, el analisis proximo (tabla 13) muestra que el material volatil de la cascarilla
de café disminuye al aumentar la temperatura; mientras que las cenizas se encuentran

mas concentradas al final de la pirdlisis.

Tabla 13.

Analisis proximo de la fraccion solida obtenida de la pirdlisis de cascarilla de

café.

Anélisis proximo (%) | 350°C 400°C 450°C 400°C 450°C 500°C
Humedad 4,62 4,77 6,04 13,01 13,67 12,98

Material Volatil 24,09 19,46 17,21 17,06 16,66 16,26

Cenizas 9,8 9,82 10,46 13,93 14,11 15,14
Fuente C. Setter et al. [60] C. Setter et al. [62]

Nota. La tabla muestra el analisis préximo obtenido de la pirélisis de café a diferentes
temperaturas. Tomado de: C. Setter, F. T. M. Silva, M. R. Assis, C. H. Ataide, P. F. Trugilho, and
T. J. P. Oliveira, “Slow pyrolysis of coffee husk briquettes: Characterization of the solid and liquid
fractions,” Fuel, vol. 261, no. September 2019, 2020, doi: 10.1016/j.fuel.2019.116420., C. Setter,
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F. A. Borges, C. R. Cardoso, R. F. Mendes, and T. J. P. Oliveira, “Energy quality of pellets
produced from coffee residue: Characterization of the products obtained via slow pyrolysis,” Ind.
Crops Prod., vol. 154, no. June, p. 112731, 2020, doi: 10.1016/j.indcrop.2020.112731.

De igual manera, Menéndez reporto el area superficial del carbonizado a 500, 800,
1000°C donde se obtuvieron valores de 1,4, 25,4 y 21,8 m2/g [61]. Sin embargo, la
informacion es escasa respecto a las propiedades fisicas de los productos de la pir6lisis
de la cascarilla de café, por lo cual no se encontraron valores reportados en la literatura

para la densidad del carbonizado.

2.3. Pirolisis de la cascarilla de arroz

Segun la FAO, el arroz es el segundo cereal mas producido a nivel mundial debido a su
gran importancia en la alimentacién humana. “Su origen se situa en Asia hace mas de
10.000 afos. Se trata de una planta herbacea monocotiledénea de ciclo vegetativo anual’
[63]. Para uso alimenticio el grano es descascarillado generando asi residuos al
ambiente.

Figura 13.

Partes del grano de arroz.

Cascarilla

Salvado

Arroz Blanco

Semilla

Nota. La figura muestra el esquema del arroz.
Tomado de: C. A. P. Ldpez, Estimacion de gases
combustibles producidos por gasificacion adiabatica
y pirolisis de la cascarilla de arroz caracterizada, tesis
pre. Facultad de Ingenieria, Universidad de Los
Andes. Bogota, Colombia. 2012.
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De acuerdo a Fedearroz, en Colombia la produccién de arroz oscila entre las 2.500.000
ton/afio [65] siendo la zona de los llanos orientales unos de los mayores productores.
Los residuos generados por la cascarilla de arroz “constituyen aproximadamente el 25%
del volumen del arroz procesado, la cantidad de cascarilla que se genera, afo tras afo
en la region, puede superar las 100.000 ton/afio, con la desventaja, que por su baja
degradabilidad natural, se acumula en el ambiente” [66]. Las caracteristicas

fisicoquimicas de este se presentan en la tabla 14.

Tabla 14.
Caracteristicas fisicoquimicas de la cascarilla de arroz.
Analisis préximo
Humedad (%) 10,80 6,00 8,43
Material Volatil (%) 73,41 51,98 68,25
Cenizas (%) 15,14 16,92 14,83
Anélisis elemental
Carbén (%) 41,92 37,60 39,48
Hidrégeno (%) 6,34 4,88 571
Oxigeno (%) 49,40 32,61 54,12
Nitrogeno (%) 1,85 1,88 0,67
Azufre (%) 0,47 0,09 0,10
Poder calorifico
Poder calorifico (MJ/kg) 12,87 13,4 17,34
Fuente B. Biswas et al. M. Fang et al. M. Abu Bakar et al.
[67] [68] [69]

Nota. Esta tabla muestra el analisis préximo, andlisis elemental y poder calorifico de la cascarilla de
arroz. Obtenido de: B. Biswas, N. Pandey, Y. Bisht, R. Singh, J. Kumar, and T. Bhaskar, “Pyrolysis of
agricultural biomass residues: Comparative study of corn cob, wheat straw, rice straw and rice husk,”
Bioresour. Technol., vol. 237, pp. 57—63, 2017, doi: 10.1016/j.biortech.2017.02.046. M. Fang, L. Yang,
G. Chen, Z. Shi, Z. Luo, and K. Cen, “Experimental study on rice husk combustion in a circulating
fluidized bed,” Fuel Process. Technol., vol. 85, no. 11, pp. 1273-1282, 2004, doi:
10.1016/j.fuproc.2003.08.002., M. S. Abu Bakar and J. O. Titiloye, “Catalytic pyrolysis of rice husk for
bio-oil production,” J. Anal. Appl. Pyrolysis, vol. 103, pp. 362-368, 2013, doi:
10.1016/j.jaap.2012.09.005.

Se han realizado diversas investigaciones acerca de los resultados de la pirdlisis con
cascarilla de arroz. B. Biswas et al. realizaron el proceso para un rango de temperatura

de 300 - 450°C con una tasa de calentamiento de 10°C/min y un tiempo de residencia
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de 5 minutos [67]. H. Heo et al. analizaron la pirdlisis con una temperatura de 400-500°C
en un horno eléctrico por 20 minutos [70]. Finalmente, M. Abu Bakar et al. presenta los
resultados con una temperatura de 450°C, una tasa de calentamiento de 25°C/min y una
duracion de 5 minutos [69]. Los rendimientos obtenidos segun la literatura mencionada
previamente se presentan en la tabla 15 donde se evidencia que el rango de rendimiento
del carbonizado se encuentra entre 35-42%, el del alquitran entre 38 - 45% y el del gas
entre 18 - 28%.

Tabla 15.
Distribucién mésica de los productos obtenidos de la pir6lisis de

cascatrilla de arroz.

Rendimiento (%)

Temperatura (°C) Carbonizado Alquitran  Gas Fuente
300 43,3 35,9 20,8
350 37,2 36,2 26,6 | B. Biswas et al.
400 35,3 37,5 27,2 [67]
450 35 38,1 27,2
400 37 a4 19 M. Abu Bakar et
450 35 45 20 al. [69]
500 30 42 28
450 41,92 39,61 18,47 | H. Heo et al. [70]

Nota. Esta tabla muestra la distribucién masica de los productos obtenidos en el proceso
de pirdlisis de la cascarilla de arroz a diferentes temperaturas. Tomado de: B. Biswas, N.
Pandey, Y. Bisht, R. Singh, J. Kumar, and T. Bhaskar, “Pyrolysis of agricultural biomass
residues: Comparative study of corn cob, wheat straw, rice straw and rice husk,” Bioresour.
Technol., vol. 237, pp. 57-63, 2017, doi: 10.1016/j.biortech.2017.02.046., M. S. Abu Bakar
and J. O. Titiloye, “Catalytic pyrolysis of rice husk for bio-oil production,” J. Anal. Appl.
Pyrolysis, vol. 103, pp. 362—-368, 2013, doi: 10.1016/j.jaap.2012.09.005., H. S. Heo et al.,
“Fast pyrolysis of rice husk under different reaction conditions,” J. Ind. Eng. Chem., vol. 16,
no. 1, pp. 27-31, 2010, doi: 10.1016/}.jiec.2010.01.026.

2.3.1. Composicion de la fraccion gaseosa

La composicién del gas obtenido de la pirdlisis esta compuesto principalmente por
didéxido y mondxido de carbono. A medida que aumenta la temperatura disminuye la

concentracion de dioxido de carbono mientras que la del monoxido de carbono aumenta,
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tal y como se evidencia en la tabla 16. De igual manera se presentan trazas de hidrégeno,
metano e hidrocarburos ligeros (C2 —Ca), entre estos se encuentra el etano, etileno,

propano y propileno.

Tabla 16.
Composicién de la fraccion gaseosa obtenida de la pir6lisis de la cascarilla de arroz.
Composicion (%)
Temperatura (°C) Fuente
co, co H, CH, C;-C,

400 54 42 1 2 1
450 46,5 45 2,5 4 2
500 37,5 50 4 6 2,5 Je'tgll‘_’?;eﬁ
550 29,5 55 5 6,5 4
600 16,5 64 7 7 5,5
400 73,78 16,20 0,15 4,27 5,60
450 67,89 22,47 0,10 4,17 5,37 P
500 46,76 43,82 0,23 5,14 4,05 Williams
550 37,06 53,06 0,43 5,27 418 | etal[72]
600 27,27 62,98 0,59 4,72 4,45

Nota. Esta tabla muestra la composicion del gas obtenido de la pirélisis de la cascarilla de arroz a diferentes
temperaturas. Obtenido de: J. Alvarez, G. Lopez, M. Amutio, J. Bilbao, and M. Olazar, “Bio-oil production
from rice husk fast pyrolysis in a conical spouted bed reactor,” Fuel, vol. 128, pp. 162-169, 2014, doi:
10.1016/j.fuel.2014.02.074., P. T. Williams and N. Nugranad, “Comparison of products from the pyrolysis
and catalytic pyrolysis of rice husks,” Energy, vol. 25, no. 6, pp. 493-513, 2000, doi: 10.1016/S0360-
5442(00)00009-8

2.3.2. Composicion de la fraccion liquida

En la figura 14 se presentan los grupos funcionales que conforman el alquitran obtenido
de la pirdlisis de cascarilla de arroz [71]. Se evidencia que para una temperatura de 500
y 600°C el principal grupo funcional presente en el alquitran es el de los fenoles,
compuesto por 4-etilfenol, 4-metil-1,2-bencenodiol, 2-metoxifenol, 2-metoxi-4-vinilfenol,
2-metilfenol y 3-metil-1,2-bencenodiol. Sin embargo, segun J. Alvarez [71] a 450°C el
principal grupo funcional presente en el alquitran es el de los acidos, seguido por los

fenoles.

Las cetonas son el siguiente grupo mas predominante en el alquitran, compuesto

principalmente por 1-hidroxi-2-propanona, 2-butanona, 1,3-ciclopentanodiona y 2-
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hidroxi-3-metil-2-ciclopentenona. Estos compuestos disminuyen su fraccion a medida

gue aumenta la temperatura y “se forman por reacciones de condensacion de la fraccion
derivada de carbohidratos” [73] [71].

En los acidos se encuentran compuestos tales como acido acético, acido propanoico,
acido 2-oxopropanoico y acido 4-oxopentanoico. Estos compuestos pueden causar
corrosion en los equipos por lo cual es necesario retirarlos. Entre los furanos se
encuentra el 2-furanmetanol y 2,3-dihidrobenzofurano. Los ésteres, aldehidos,
anhidridos y sacaridos estan conformados por compuestos tales como 2,2,4-trimetil-1,3-

dioxolano, formaldehido, butanodial y levoglucosano.

Figura 14.
Area de los grupos funcionales de la fraccion liquida obtenida del proceso

de pirdlisis de cascarilla de arroz.

14 m Acidos
Aldehidos
11,75 Cetonas
Fenoles
B Eteres
10 9 ® Anhidridos
W Furanos
8 7,55 M Sacéridos
7,03 Nitrogenados

5,69
4,62
4,14 383
2,73
1,98 242 2,08
1,45
0,018 1.1 0,990 79 1

Nota. Esta figura muestra los grupos funcionales que componen el alquitran obtenido de

12

Area (%)

la pirélisis de la cascarilla de arroz a una temperatura de 500°C y 600°C. Tomado de: J.
Alvarez, G. Lopez, M. Amutio, J. Bilbao, and M. Olazar, “Bio-oil production from rice husk
fast pyrolysis in a conical spouted bed reactor,” Fuel, vol. 128, pp. 162-169, 2014, doi:
10.1016/j.fuel.2014.02.074.[71]
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2.3.3. Composicion, densidad y area superficial de la fraccion sélida

Al comparar las caracteristicas fisicoquimicas del carbonizado (tabla 17) con las de la
materia prima (tabla 14) se evidencia una reduccion del material volatil debido a que las
reacciones generadas en la pirdlisis favorecen la separacién de estos compuestos del
sélido. Asi como también se evidencia un aumento en el porcentaje de cenizas ya que la

transformacion de material volatil da paso a la formacion de cenizas.

Tabla 17.
Analisis proximo de la fraccion sélida obtenida de la pirdlisis de cascarilla
de arroz.
e . 5
Temperatura (°C) Analisis p.t’OXIm(? (/o) : Fuente
Humedad Material Volatil Cenizas
400 - 17,6 40,8
4 - 12,7 .
S0 ’ 50,5 B. Biswas et al. [67]
550 - 12,8 51,3
600 - 8,5 53,7
550 8,5 12,57 26,5 D. O'Connor et al. [74]
500 - - 35,4 F. Severo et al. [75]

Nota. La tabla presenta en analisis proximo del carbonizado de cascarilla de arroz a diferentes
temperaturas. Tomado de: B. Biswas, N. Pandey, Y. Bisht, R. Singh, J. Kumar, and T. Bhaskar,
“Pyrolysis of agricultural biomass residues: Comparative study of corn cob, wheat straw, rice
straw and rice husk,” Bioresour. Technol.,, vol. 237, pp. 57-63, 2017, doi:
10.1016/j.biortech.2017.02.046., D. O’Connor et al., “Sulfur-modified rice husk biochar: A green
method for the remediation of mercury contaminated soil,” Sci. Total Environ., vol. 621, pp. 819—
826, 2018, doi: 10.1016/j.scitotenv.2017.11.213., F. F. Severo et al., “Chemical and physical
characterization of rice husk biochar and ashes and their iron adsorption capacity,” SN Appl. Sci.,
vol. 2, no. 7, pp. 1-9, 2020, doi: 10.1007/s42452-020-3088-2.

Adicionalmente, en el analisis elemental del carbonizado (tabla 17) se evidencia un
aumento en la concentracién de carbon mientras que compuestos como el hidrégeno,
nitrogeno y oxigeno disminuyen debido a que reaccionan formando compuestos

gaseosos.
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Tabla 18.

Andlisis elemental de la fraccion sdélida obtenida de la pirdlisis de cascarilla de

arroz.
Andlisis elemental (%)
Temperatura (°C) Fuente
C H O N S
500 45,2 1,5 1,7 0,4 - B. Biswas et al. [67]
500 46,1 - 195 043 0,09 F. Severo et al. [75]
550 30,46 1,47 10,4 0,37 0,2 D. O'Connor et al. [74]

Nota. La tabla presenta en analisis elemental del carbonizado de cascarilla de arroz a diferentes
temperaturas. Tomado de: B. Biswas, N. Pandey, Y. Bisht, R. Singh, J. Kumar, and T. Bhaskar,
“Pyrolysis of agricultural biomass residues: Comparative study of corn cob, wheat straw, rice straw
and rice husk,” Bioresour. Technol., vol. 237, pp. 57-63, 2017, doi: 10.1016/j.biortech.2017.02.046.,
F. F. Severo et al., “Chemical and physical characterization of rice husk biochar and ashes and their
iron adsorption capacity,” SN Appl. Sci., vol. 2, no. 7, pp. 1-9, 2020, doi: 10.1007/s42452-020-3088-
2., D. O'Connor et al., “Sulfur-modified rice husk biochar: A green method for the remediation of
mercury contaminated soil,” Sci. Total Environ., vol. 621, pp. 819-826, 2018, doi:
10.1016/j.scitotenv.2017.11.213.

El area superficial del carbonizado de cascarilla de arroz se presenta en la tabla 19. Sin
embargo, la informacién es escasa respecto a las propiedades fisicas de los productos
de la pirdlisis de la cascarilla de arroz, por lo cual no se encontraron valores reportados

en la literatura para la densidad del carbonizado.
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Tabla 19.
Area superficial del carbonizado obtenido de la pir6lisis de

la cascarilla de arroz.

Area superficial
Temperatura (°C Fuente
400 10,8
450 151 B. Biswas et al. [67]
500 25,4
600 32,7
500 25,6 J. Alvarez et al. [76]
500 118,2 G. Marrugo et al. [56]
600 28,75 F. Severo et al. [75]

Nota. La tabla muestra el area superficial del carbonizado obtenido mediante la
pirélisis de la cascarilla de arroz a diferentes temperaturas. Tomado de: B.
Biswas, N. Pandey, Y. Bisht, R. Singh, J. Kumar, and T. Bhaskar, “Pyrolysis of
agricultural biomass residues: Comparative study of corn cob, wheat straw, rice
straw and rice husk,” Bioresour. Technol., vol. 237, pp. 57-63, 2017, doi:
10.1016/j.biortech.2017.02.046., J. Alvarez, G. Lopez, M. Amutio, J. Bilbao, and
M. Olazar, “Physical Activation of Rice Husk Pyrolysis Char for the Production of
High Surface Area Activated Carbons,” Ind. Eng. Chem. Res., vol. 54, no. 29, pp.
7241-7250, 2015, doi: 10.1021/acs.iecr.5b01589., G. Marrugo, C. F. Valdés, and
F. Chejne, “Biochar Gasification: An Experimental Study on Colombian
Agroindustrial Biomass Residues in a Fluidized Bed,” Energy and Fuels, vol. 31,
no. 9, pp. 9408-9421, 2017, doi: 10.1021/acs.energyfuels.7b00665., F. F.
Severo et al., “Chemical and physical characterization of rice husk biochar and
ashes and their iron adsorption capacity,” SN Appl. Sci., vol. 2, no. 7, pp. 1-9,
2020, doi: 10.1007/s42452-020-3088-2.

2.4. Pir6lisis de bagazo de cafa

La cafia de azucar es una planta que se caracteriza por contener en su tallo un jugo rico
en sacarosa el cual se utiliza para la produccion de azlcar y para la elaboracion de
bebidas alcohdlicas. El bagazo es el residuo de la cafia luego de extraer su jugo. Se
cultiva generalmente en paises tropicales tales como Brasil, Colombia, India, México,

entre otros. “En Colombia se cultiva principalmente en los departamentos del Valle del

Cauca, Risaralda, Santander, Boyaca y Tolima” [77].
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Figura 15.

Bagazo de cafia.

(a) (b)

Nota. (a) Bagazo de cafia sin procesar. (b) Bagazo de cafia luego del
proceso de molienda. Tomada de: A. K. Varma and P. Mondal,
“Pyrolysis of sugarcane bagasse in semi batch reactor: Effects of
process parameters on product yields and characterization of
products,” Ind. Crops Prod., vol. 95, pp. 704-717, 2017, doi:
10.1016/j.indcrop.2016.11.039.

“Los residuos de cafa varian entre 46 y 50% de la produccion total de cafia. En promedio
se producen 11,5 millones de toneladas de residuos de cosecha y 7 millones de
toneladas de bagazo por afio. El 94% del bagazo producido es utilizado como fuente
energeética en la industria azucarera, mientras que el 6% restante se utiliza para la
industria del papel” [57]. Las caracteristicas fisicoquimicas del bagazo de cafa se
presentan en la tabla 20.
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Tabla 20.

Caracteristicas fisicoquimicas del bagazo de cafia.

Analisis proximo
Humedad (%) 54 6,21 4
Material Volatil (%) 80,2 84,2 70
Cenizas (%) 3,1 3,1 1,26
Anélisis elemental
Carbén (%) 44,86 48,2 48,58
Hidrégeno (%) 5,87 6,2 5,97
Azufre (%) 0,06 0 0,05
Oxigeno (%) 48,97 44,8 38,94
Nitrogeno (%) 0,24 0,8 0,2
Poder calorifico
Poder calorifico (MJ/kg) 18 18,3 19,2
Fuente A. Varma et al. [78] | P. Bonelli et al. [79] | M. Asadullah et al. [80]

Nota. Esta tabla muestra el analisis préximo, andlisis elemental y poder calorifico del bagazo de cafia.
Tomado de: A. K. Varma and P. Mondal, “Pyrolysis of sugarcane bagasse in semi batch reactor: Effects of
process parameters on product yields and characterization of products,” Ind. Crops Prod., vol. 95, pp. 704—
717, 2017, doi: 10.1016/j.indcrop.2016.11.039. P. R. Bonelli, E. L. Buonomo, and A. L. Cukierman,
“Pyrolysis of sugarcane bagasse and co-pyrolysis with an Argentinean subbituminous coal,” Energy
Sources, Part A Recover. Utl. Environ. Eff., vol. 29, no. 8, pp. 731-740, 2007, doi:
10.1080/00908310500281247., M. Asadullah et al., “Production of bio-oil from fixed bed pyrolysis of
bagasse,” Fuel, vol. 86, no. 16, pp. 2514-2520, 2007, doi: 10.1016/j.fuel.2007.02.007.

En la tabla 21 se presenta la distribucion masica de los productos obtenidos por
diferentes investigaciones. A. Varma et al. realizaron el proceso para un rango de
temperatura entre 350-600 °C con una tasa de calentamiento de 50°C/min y un tiempo
de residencia de 30 minutos [78]. De igual manera, M. Asadullah et al. presentan los
resultados obtenidos a 300-600°C con una tasa de calentamiento de 50°C/min y un
tiempo de retencién de 1 hora [80]. Finalmente, A. Dewangan et al. realizé el proceso
con una tasa de calentamiento de 20°C/min y un tiempo de residencia de 50-70 minutos
[81].
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Tabla 21.
Distribucion masica de los productos obtenidos de la pirdlisis de

bagazo de cana.

Rendimiento (%)
Temperatura
(°C) Carbonizado Alquitran  Gas Fuente
350 47,2 31,25 21,5
400 41,1 35,3 23,3
450 34,9 40,7 244 |A.Varma et al.
500 28,2 45,23 26,5 [78]
550 25,5 447 29,8
600 24,7 42,4 32,9
300 77 18,66 4,34
350 43,8 51,32 4,87
400 31,93 60,66 7,41 M. Asadullah
450 26,26 65,47 8,27 ét al. [80]
500 24,86 66,13 9,01
550 24,66 60,63 14,71
600 22,86 59,52 17,82
350 48 38 16
400 37 44 19 AD
. Dewangan
450 32 46 24 ot al [8%
500 28 47 26
550 27 44 31

Nota. Esta tabla muestra la distribucion masica de los productos obtenidos en el
proceso de pirdlisis del bagazo de cafia a diferentes temperaturas. Tomado de: A.
K. Varma and P. Mondal, “Pyrolysis of sugarcane bagasse in semi batch reactor:
Effects of process parameters on product yields and characterization of products,”
Ind. Crops Prod., vol. 95, pp. 704-717, 2017, doi: 10.1016/j.indcrop.2016.11.039.,
M. Asadullah et al., “Production of bio-oil from fixed bed pyrolysis of bagasse,” Fuel,
vol. 86, no. 16, pp. 2514-2520, 2007, doi: 10.1016/j.fuel.2007.02.007., A.
Dewangan, D. Pradhan, and R. K. Singh, “Co-pyrolysis of sugarcane bagasse and
low-density polyethylene: Influence of plastic on pyrolysis product yield,” Fuel, vol.

185, pp. 508-516, 2016, doi: 10.1016/j.fuel.2016.08.011.

De acuerdo a los resultados reportados, se evidencia que el incremento de temperatura
genera una disminucién significativa en el rendimiento del carbonizado. A. Varma et al.

[78] reporto una disminucién del 47,8% cuando la temperatura aumento de 350 a 600°C
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mientras que Tsai [67] reporto una disminucion del 59,6% de 400 a 600°C. En cuanto al
alquitran se evidencia un incremento en el rendimiento hasta alcanzar una temperatura
de 550°C. Sin embargo, el rendimiento de este disminuye a altas temperaturas mientras

gue el del gas incrementa.

2.4.1. Composicion de la fraccion gaseosa

El producto gaseoso esta formado principalmente por monéxido y diéxido de carbono,

metano, hidrégeno y trazas de hidrocarburos livianos como se muestra en la tabla 22.

Tabla 22.
Rendimiento (%) de los compuestos de la fraccion

gaseosa obtenida del proceso de pirdlisis a 500°C.

Compuesto 500°C 500°C
CO; 36,8 48,2 - 56
(6{0) 45,6 28,6 -31,8

H2 57 24-11
CHa4 11,9 6,7-2,2
CoH4 - 0,3-0,6
C2He - 0,6-0,9
CsHs - 11-16
CsHs - 0,5-0,8
CH3OH - 0,8-1;3
CsHa1o - 0,4-0,9
CsHi12 0,1-0,6
Fuente A.Varmaetal. [78] | M. Garca et al. [82]

Nota. Esta tabla muestra la composicion del gas obtenido de la
pirélisis del bagazo de cafia a diferentes temperaturas. Tomado
de: A. K. Varma and P. Mondal, “Pyrolysis of sugarcane bagasse
in semi batch reactor: Effects of process parameters on product
yields and characterization of products,” Ind. Crops Prod., vol. 95,
pp. 704-717, 2017, doi: 10.1016/j.indcrop.2016.11.039., M.
Garca-Pérez, A. Chaala, and C. Roy, “Vacuum pyrolysis of
sugarcane bagasse,” J. Anal. Appl. Pyrolysis, vol. 65, no. 2, pp.
111-136, 2002, doi: 10.1016/S0165-2370(01)00184-X.
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2.4.2. Composicion de la fraccion liquida

La composicion del alquitran se muestra en la figura 16 donde se presenta el porcentaje
de area que ocupa cada grupo funcional dentro de la fraccion liquida. Los resultados
reportados por Dewangan [81] son similares a los obtenidos por Tsai [83] y por A. Varma
[78]. Los fenoles tienen el mayor rendimiento y por ende ocupan la mayor cantidad de
area, entre los principales compuestos se encuenta el 2,6-dimetoxifenol, 2-metoxifenol,

1,2 bencenodiol, 4-etilfenol, 4-vinilfenol y 2,6-dimetoxi-4-metil-fenol.

El segundo grupo con mayor rendimiento en el alquitran es el de los hidrocarburos donde
se encuentran alcanos y alquenos tales como hexadecano, 1-dodeceno, 1-undeceno,
eicosano, nonadecano y docosano. Seguido a estos se encuentran los alcoholes, donde
se reportan compuestos tales como 2-metoxi-bencenoetanol y benceno metanol. Entre
los &cidos se encontraron compuestos tales como acido 3,5-dimetoxi-4-
hidroxifenilacético, acido hexadecanoico, &cido octadec-9-enoico y acido 3-metil-4-oxo-
pentanoico. Finalmente se presentan trazas de cetonas y de bencenos, en donde se
encuentran compuestos tales como 1-(4-hidroxi-3-metoxifenil)-etanona, 3-etil-2-hidroxi-

2-ciclopenten-1-ona y trimetoprima.
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Figura 16.

Composicion de la fraccion liquida obtenida del proceso de pirdlisis a

500°C.
40 H Alcanos
36,96 m Alquenos
 Alcoholes
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M Fenoles y derivados
30 M Benceno y derivados
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Nota. Esta figura muestra los grupos funcionales que componen el alquitran
obtenido de la pirdlisis del bagazo de cafia a una temperatura de 500°C y 600°C.
Tomado de: A. Dewangan, D. Pradhan, and R. K. Singh, “Co-pyrolysis of sugarcane
bagasse and low-density polyethylene: Influence of plastic on pyrolysis product
yield,” Fuel, vol. 185, pp. 508-516, 2016, doi: 10.1016/j.fuel.2016.08.011.

2.4.3. Composicién, densidad y area superficial de la fraccion solida

Teniendo en cuenta los datos reportados en el analisis proximo del bagazo de cafia (tabla
20) al compararlo con los datos del andlisis proximo del carbonizado (tabla 23) se
evidencia una disminucion significativa en el contenido de material volatil, esto se da
debido a la conversibn de materia volatii en productos liquidos y gaseosos. En
consecuencia, se incrementa la concentracion de carbén y se disminuye la de
compuestos volatiles como el oxigeno, hidrégeno y nitrégeno, como se evidencia en la
tabla 24.
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Tabla 23.

Andlisis préximo de la fraccion solida obtenida de la pirdlisis del bagazo de cafia.

Analisis 500°C 500°C 600°C 600°C
préximo (%)

Humedad 1,5 - - 2,97
Material 225 15,4 16,1 2035
Volatil

Cenizas 16,25 5,5 10,6 7,58
Fuente A.Varmaetal. | M. Garcaetal. | P.Bonellietal. Q. Sohaib et al.

[78] [82] [79] [84]

Nota. La tabla presenta en analisis préximo del carbonizado del bagazo de cafia a diferentes
temperaturas. Tomado de: A. K. Varma and P. Mondal, “Pyrolysis of sugarcane bagasse in semi
batch reactor: Effects of process parameters on product yields and characterization of products,” Ind.
Crops Prod., vol. 95, pp. 704-717, 2017, doi: 10.1016/j.indcrop.2016.11.039., M. Garca-Perez, A.
Chaala, and C. Roy, “Vacuum pyrolysis of sugarcane bagasse,” J. Anal. Appl. Pyrolysis, vol. 65, no.
2, pp. 111-136, 2002, doi: 10.1016/S0165-2370(01)00184-X., P. R. Bonelli, E. L. Buonomo, and A.
L. Cukierman, “Pyrolysis of sugarcane bagasse and co-pyrolysis with an Argentinean subbituminous
coal,” Energy Sources, Part A Recover. Util. Environ. Eff., vol. 29, no. 8, pp. 731-740, 2007, doi:
10.1080/00908310500281247. Q. Sohaib, A. Muhammad, and M. Younas, “Fast pyrolysis of
sugarcane bagasse: Effect of pyrolysis conditions on final product distribution and properties,”
Energy Sources, Part A Recover. Util. Environ. Eff., vol. 39, no. 2, pp. 184-190, 2017, doi:
10.1080/15567036.2016.1212292.

Tabla 24.
Andlisis elemental de la fraccion sélida obtenida de la pirdlisis del bagazo de cafa.
Anélisis
elemental 500°C 500°C 600°C 600°C
(%)
C 66,96 81,5 77,2 66,38
H 3,85 3,1 2,2 4,62
@) 28,22 14,6 19,9 28,52
N 0,96 0,8 0,7 0,48
S 0,01 <0,1 - -
Fuente A. Varma et al. M. Garca et al. P. Bonelli et al. Q. Sohaib et al.
[78] [82] [79] [84]

Nota: La tabla presenta en analisis elemental del carbonizado del bagazo de cafia a diferentes

temperaturas. Tomado de: A. K. Varma and P. Mondal, “Pyrolysis of sugarcane bagasse in semi batch

reactor: Effects of process parameters on product yields and characterization of products,” Ind. Crops
Prod., vol. 95, pp. 704-717, 2017, doi: 10.1016/j.indcrop.2016.11.039. P. R. Bonelli, E. L. Buonomo,
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and A. L. Cukierman, “Pyrolysis of sugarcane bagasse and co-pyrolysis with an Argentinean
subbituminous coal,” Energy Sources, Part A Recover. Util. Environ. Eff., vol. 29, no. 8, pp. 731-740,
2007, doi: 10.1080/00908310500281247., M. Garca-Perez, A. Chaala, and C. Roy, “Vacuum pyrolysis
of sugarcane bagasse,” J. Anal. Appl. Pyrolysis, vol. 65, no. 2, pp. 111-136, 2002, doi: 10.1016/S0165-
2370(01)00184-X., Q. Sohaib, A. Muhammad, and M. Younas, “Fast pyrolysis of sugarcane bagasse:
Effect of pyrolysis conditions on final product distribution and properties,” Energy Sources, Part A
Recover. Util. Environ. Eff., vol. 39, no. 2, pp. 184-190, 2017, doi: 10.1080/15567036.2016.1212292.

De igual manera, Elrich [85] cuantifico la densidad del carbonizado donde se evidencia
gue la magnitud de esta propiedad depende de la densidad inicial y de la temperatura.
Para una temperatura de 450°C y una densidad inicial de 700-800 kg/m3se obtuvo una
densidad final de 415+24 kg/m3 . Mientras que a la misma temperatura, pero con una
densidad inicial mayor de 900-1000 kg/m?3 se obtuvo un valor de 547+20 kg/m3. Segln
Elrich una temperatura mas alta implica una tasa de pérdida de masa baja pero una
disminucién de volumen relativamente mayor por ende, se obtendran densidades mas

altas a mayor temperatura. El area superficial del carbonizado se muestra en la tabla 25.

Tabla 25.
Area superficial del carbonizado obtenido de la pirdlisis

de bagazo de cafa.

Temperatura (°C) Area ?ugerficial Fuente
m*“/g)
500 190 Y. Lee et al. [86]
310 3+0,1
412 43+1 M. Carrier et al. [87]
415 72+2

Nota. La tabla muestra el area superficial del carbonizado obtenido
mediante la pirolisis de la bagazo de cafia a diferentes temperaturas.
Tomado de: Y. Lee et al., “Comparison of biochar properties from biomass
residues produced by slow pyrolysis at 500°C,” Bioresour. Technol., vol.
148, pp. 196—-201, 2013, doi: 10.1016/j.biortech.2013.08.135., M. Carrier, T.
Hugo, J. Gorgens, and H. Knoetze, “Comparison of slow and vacuum
pyrolysis of sugar cane bagasse,” J. Anal. Appl. Pyrolysis, vol. 90, no. 1, pp.
18-26, 2011, doi: 10.1016/j.jaap.2010.10.001.
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2.5. Pir6lisis de madera de pino

La madera es la biomasa mas antigua utilizada por el ser humano. Su uso en Colombia
representa una fuente importante para la generacion de energia, especificamente en las

zonas que no disponen de la red eléctrica nacional.

Adicionalmente «La federacion nacional de maderas reporta cifras de produccion anual
de aproximadamente 3,5 millones de metros cubicos. Las talas de los cultivos de
explotacion de madera dejan material residual no aprovechable como aserrin y ramas
pequefias que corresponden a aproximadamente un tercio del arbol y es lo que se
conoce como residuos de poda o residuos lefiosos. Este subproducto tiene las mismas
propiedades energéticas que el resto de la madera» [88]

En Colombia existe gran diversidad en los tipos de madera que se cultivan uno de ellos
es el pino para el cual se producen aproximadamente 3 millones de toneladas anuales
siendo la zona de la Amazonia la que mayor cantidad de cultivos posee. Los paises con
mas hectareas sembradas en América del Sur son “Brasil (5 millones), Chile (2 millones),
Argentina (0,9 millones), Venezuela (0,8 millones), Pert y Uruguay (0,6 millones cada
uno), Ecuador y Colombia (0,15 millones de ha cada uno)” [89].

Actualmente se han realizado pocas investigaciones acerca de la pirélisis con madera
de pino por lo cual se decidi6 complementar la informacién con las investigaciones
encontradas con madera de haya debido a que las propiedades fisicoquimicas entre

estas dos son similares, tal y como se muestra en la tabla 26.
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Tabla 26.

Caracteristicas fisicoquimicas de la madera de haya y la madera de pino.

|

Madera de haya

Madera de pino

Andlisis préximo

Humedad (%) 6,4 6 8,7 - 6,34 7,52

Material Volatil (%) 74,8 85,3 84,3 78,86 78,54 84,76
Cenizas (%) 0,5 0,4 0,46 0,3 0,46 0,33

Anélisis elemental

Carbon (%) 49,8 50,8 49,1 49,25 51,3 47,1
Hidrégeno (%) 6,2 5,9 5,7 6,18 5,83 5,9
Azufre (%) - 0,02 0,05 0,3 0,01 0,06
Oxigeno (%) 42,7 429 44,5 44,17 35,99 46,4
Nitrégeno (%) 0,4 0,3 <0,3 0,3 0,07 0,04
A. Z. Liu E.B. M. G.

Fuente Demirbas K.aIZe[gglq]et G.I;?:{I?g;r]ner etal. Hassanetal. Yildiz. et
et al. [90] ' ' [93] [94] al. [95]

Nota Esta tabla muestra el analisis proximo y analisis elemental de la madera de pino y de haya. Tomado

de: A. Demirbas, “Pyrolysis of ground beech wood in irregular heating rate conditions,” J. Anal. Appl.
Pyrolysis, vol. 73, no. 1, pp. 39-43, 2005, doi: 10.1016/j.jaap.2004.04.002. K. Zeng, D. Gauthier, R. Li,
and G. Flamant, “Solar pyrolysis of beech wood: Effects of pyrolysis parameters on the product distribution
and gas product composition,” Energy, vol. 93, pp. 1648-1657, 2015, doi: 10.1016/j.energy.2015.10.008.,

G. Haarlemmer, C. Guizani, S. Anouti, M. Déniel, A. Roubaud, and S. Valin, “Analysis and comparison of

bio-oils obtained by hydrothermal liquefaction and fast pyrolysis of beech wood,” Fuel, vol. 174, no.
February, pp. 180-188, 2016, doi: 10.1016/j.fuel.2016.01.082, Z. Liu, F. S. Zhang, and J. Wu,
“Characterization and application of chars produced from pinewood pyrolysis and hydrothermal
treatment,” Fuel, vol. 89, no. 2, pp. 510-514, 2010, doi: 10.1016/j.fuel.2009.08.042., E. B. M. Hassan, P.
H. Steele, and L. Ingram, “Characterization of fast pyrolysis bio-oils produced from pretreated pine wood,”
Appl. Biochem. Biotechnol., vol. 154, no. 1-3, pp. 182-192, 2009, doi: 10.1007/s12010-008-8445-3.[94],
G.Yildiz, F. Ronsse, R. Venderbosch, R. van Duren, S. R. A. Kersten, and W. Prins, “Effect of biomass
ash in catalytic fast pyrolysis of pine wood,” Appl. Catal. B Environ., vol. 168-169, pp. 203-211, 2015,

doi: 10.1016/j.apcatb.2014.12.044.

Se han reportado varios estudios de la pirélisis de madera (tabla 27) donde reportan las

distribuciones masicas obtenidas. Z. Wang et al. presenta los resultados para unas

temperaturas de 300, 350 y 400°C, con una tasa de calentamiento de 10°C/min [96]. De

igual manera, G. Haarlemmer et al. realizaron el proceso para un rango entre 450-600°C,

con un tiempo de residencia entre 60-90 minutos, sin embargo esta investigacion no
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reporto tasa de calentamiento [77]. Adicionalmente, G. Yildiz et al. presenta los
rendimientos a 500°C con una tasa de calentamiento entre 4,5-5°C/min con un tiempo
de residencia de 5 horas [95] y K. Zeng et al. realizaron el proceso a 600°C con tasas
de calentamiento de 5-420°C/s y 50°C/s respectivamente [91] [97].

Tabla 27.
Distribucién masica de los productos obtenidos de la pirdlisis de
madera.
Rendimiento (%)
Temperatura (°C) | Carbonizado Alquitran  Gas Fuente
300 64,9 25,8 9,3
350 34,9 50,6 14,5 Z. Wang et al. [96]
400 27,8 54 18,2
450 40,6 53,3 6,1
500 13,6 71,4 15
G. Haarlemmer et al. [92]
550 10,3 64,1 25,6
600 8,2 40,3 515
500 16,5 58,3 25,2 G. Yildiz et al. [95]
600 16,8 62,3 20,9 K. Zeng et al. [91]
600 17,1 61,7 21,2 K. Zeng et al. [97]

Nota. Esta tabla muestra la distribucion mésica de los productos obtenidos en el proceso de
pirélisis de la madera de pino y haya a diferentes temperaturas. Tomado de: Z. Wang, F. Wang,
J. Cao, and J. Wang, “Pyrolysis of pine wood in a slowly heating fixed-bed reactor: Potassium
carbonate versus calcium hydroxide as a catalyst,” Fuel Process. Technol., vol. 91, no. 8, pp.
942-950, 2010, doi: 10.1016/j.fuproc.2009.09.015.[96], G. Haarlemmer, C. Guizani, S. Anouti, M.
Déniel, A. Roubaud, and S. Valin, “Analysis and comparison of bio-oils obtained by hydrothermal
liquefaction and fast pyrolysis of beech wood,” Fuel, vol. 174, no. February, pp. 180-188, 2016,
doi: 10.1016/j.fuel.2016.01.082.., G. Yildiz, F. Ronsse, R. Venderbosch, R. van Duren, S. R. A.
Kersten, and W. Prins, “Effect of biomass ash in catalytic fast pyrolysis of pine wood,” Appl. Catal.
B Environ., vol. 168-169, pp. 203-211, 2015, doi: 10.1016/j.apcath.2014.12.044., K. Zeng, D.
Gauthier, R. Li, and G. Flamant, “Solar pyrolysis of beech wood: Effects of pyrolysis parameters
on the product distribution and gas product composition,” Energy, vol. 93, pp. 1648-1657, 2015,
doi: 10.1016/j.energy.2015.10.008., K. Zeng, D. Gauthier, D. P. Minh, E. Weiss-Hortala, A.
Nzihou, and G. Flamant, “Characterization of solar fuels obtained from beech wood solar
pyrolysis,” Fuel, vol. 188, pp. 285-293, 2017, doi: 10.1016/j.fuel.2016.10.036.
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2.5.1. Composicion de la fraccion gaseosa

La fraccion gaseosa esta compuesta por 39,99% de didxido de carbono, 44,61% de
monoxido de carbono, 1,04% de hidrogeno, 11,38 de metano, 1,64 de etileno y 1,13%
de etano a 500°C. [98]

2.5.2. Composicion de la fraccion liquida

En la figura 17 se presenta la composicion de la fraccidon liquida segun los grupos
funcionales presentes en el alquitran. Segun Yildiz [95] el grupo con mas rendimiento es
el de los carbohidratos principalmente el levoglucosano. En segundo lugar se encuentran
los fenoles con compuestos tales como 4-metil-1,2-bencenodiol, 1,2-bencenodiol, 4-
etilcatecol, 2,4-dimetilfenol, 4-metilfenol y 2-metilfenol. Los acidos principales en la
fraccion liquida son el acido acético y el acido propanoico. Las cetonas, aldehidos vy
furanos se producen en menor proporcion y se encuentran compuestos tales como
hidroxiacetaldehido, furfural y 2-ciclopentenona. Finalmente, en otros se encuentran

compuestos tales como 1-hidroxi-2-propanona.

Sin embargo, segun Hassan[94] y Mohabeer [94] también se report6 la presencia de
compuestos del grupo funcional Guaiacol tales como Eugenol, Cis-isoeugenol y trans-

isoeugenol.
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Figura 17.
Composicion de la fraccidon liquida obtenida del proceso de pirélisis a

500°C.
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Nota. Esta figura muestra los grupos funcionales que componen el alquitran obtenido de la
pirélisis de la madera de pino y haya a una temperatura de 500°C. Tomado de: G. Yildiz, F.
Ronsse, R. Venderbosch, R. van Duren, S. R. A. Kersten, and W. Prins, “Effect of biomass ash
in catalytic fast pyrolysis of pine wood,” Appl. Catal. B Environ., vol. 168-169, pp. 203-211, 2015,
doi: 10.1016/j.apcath.2014.12.044.

2.5.3. Composicion, densidad y &rea superficial de la fraccion solida

Las propiedades fisicoquimicas del sdélido se presentan mediante el analisis elemental
(tabla 28) donde se observa que a mayor temperatura aumenta el porcentaje de carbén
mientras que disminuye el hidrégeno y oxigeno. De igual manera en el analisis proximo
(tabla 29) se evidencia que a mayor temperatura el porcentaje de material volatil

disminuye.
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Tabla 28.

Andlisis elemental del carbonizado de madera.

Andlisis elemental (%)
Temperatura

(°C) C H ) N Fuente
300 54,2 5,5 33,2 -

350 59,5 4,4 28,2 -

400 67.9 3.7 18,1 ] J. Yu et al. [99]
450 66,1 3.4 18,3 -

500 66,1 3,1 17,4 -

600 69,3 2,5 15,3 ;

600 764+33 26402 207 +12 03 +03| Ze[gg]et al.

Nota. La tabla presenta el andlisis elemental del carbonizado de madera a diferentes
temperaturas. Tomado de: J. Yu, L. Sun, C. Berrueco, B. Fidalgo, N. Paterson, and M. Millan,
“Influence of temperature and particle size on structural characteristics of chars from Beechwood
pyrolysis,” J. Anal. Appl. Pyrolysis, vol. 130, no. August 2017, pp. 249-255, 2018, doi:
10.1016/j.jaap.2018.01.018. K. Zeng, D. Gauthier, D. P. Minh, E. Weiss-Hortala, A. Nzihou, and
G. Flamant, “Characterization of solar fuels obtained from beech wood solar pyrolysis,” Fuel, vol.
188, pp. 285-293, 2017, doi: 10.1016/j.fuel.2016.10.036.

Tabla 29.

Analisis préximo del carbonizado de madera

Analisis proximo (%)

Temperatura (°C) | Material Voléatil Fuente
300 79,3
350 65
400 55,2 J. Yu et al. [99]
450 50,3
500 44,8
600 37,2

Nota. La tabla presenta en analisis proximo del carbonizado de
madera a diferentes temperaturas. Tomado de: J. Yu, L. Sun, C.
Berrueco, B. Fidalgo, N. Paterson, and M. Millan, “Influence of
temperature and particle size on structural characteristics of chars
from Beechwood pyrolysis,” J. Anal. Appl. Pyrolysis, vol. 130, no.
August 2017, pp. 249-255, 2018, doi: 10.1016/j.jaap.2018.01.018.
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De igual manera, el area superficial y la densidad del carbonizado de madera se

presentan en la tabla 30 donde se evidencia que, a mayor temperatura ambas variables

incrementan.

Tabla 30.

Area superficial y densidad del carbonizado obtenido

de la pirdlisis de la madera.

Temperatura (°C) Area(;gp;g)rflmal Fuente
500 1,5014 O. Moreno [100]
700 29 L. B. Santos et al. [101]
Temperatura (°C) |Densidad (kg/m?) Fuente
200 349 L B. Santos et
280 355 a1
570 387,1

Nota. La tabla muestra el area superficial del carbonizado y la densidad
obtenida mediante la pirdlisis de la madera a diferentes temperaturas.
Tomado de: O. Moreno, Evaluacidon de la pirdlisis de madera Pinnus
leiophylla y Pinus pseudostrobus, tesis mag. Facultad de Ingenieria en
tecnologia de la madera, Universidad Michoacana de San Nicolds de
Hidalgo. San Nicolas de Hidalgo, Mexico. 2015., L. B. Santos, M. V.
Striebeck, M. S. Crespi, J. M. V. Capela, C. A. Ribeiro, and M. De Julio,
“Energy evaluation of biochar obtained from the pyrolysis of pine pellets,”
J. Therm. Anal. Calorim., vol. 126, no. 3, pp. 1879-1887, 2016, doi:
10.1007/s10973-016-5683-4.

2.6. Rangos de composicion, distribucion masicay tiempos de residencia.

Al realizar la respectiva revision y analisis de las propiedades fisicoquimicas de los
productos de la pirdlisis para las biomasas previamente mencionadas se evidencia que
la distribucion mésica depende de factores tales como la temperatura, el tamafio de
particula, la tasa de calentamiento y el tiempo de residencia. Sin embargo, “la
temperatura se considera el parametro mas significativo debido a que su funcion principal
es proporcionar el calor necesario para la descomposicion y fragmentacion de la

biomasa” [78].
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De igual manera, segun el producto de interés que se desee obtener varian las
condiciones de operacion a la cual se debe someter la biomasa. Por lo cual, para
maximizar el rendimiento del alquitran se requerird un proceso de baja temperatura, alta
velocidad de calentamiento y corto tiempo de residencia. Para maximizar el rendimiento
del carbonizado se requerira baja temperatura y baja velocidad de calentamiento y para
maximizar el rendimiento de los gases no condensables se requerira altas temperaturas,

baja velocidad de calentamiento y largo tiempo de residencia [90].

Los rendimientos reportados de los productos obtenidos para el cuesco de palma,
cascarilla de café, cascarilla de arroz, bagazo de cafia y madera tienden al mismo
comportamiento. Se evidencio que a mayor temperatura el carbonizado disminuye su
concentracion, mientras que la del gas aumenta. En cuanto al alquitran se evidencio que
en la mayoria de los casos se genera un incremento en el rendimiento hasta alcanzar
una temperatura de 500-550°C, a temperaturas mas altas su concentracion disminuye.
Este comportamiento puede deberse a que a mayor temperatura se favorecen
reacciones secundarias de craqueo que incrementan la produccion de gases no
condensables, asi como también la descomposicion secundaria del carbonizado genera

productos gaseosos. [78]

Para la seleccion de los rangos para la distribucion masica de los productos obtenidos
de la pirdlisis se tuvo en cuenta aquellos reportados a 500°C dado a que a esta
temperatura la literatura reporta informaciéon para todas las biomasas. El rango
seleccionado para el carbonizado es de 15-33%, el del alquitran es de 24-51% y el del
del gas es de 15-28% debido a que el 90%, 60% y 80% de los datos recogidos de la

literatura se encuentra entre estos valores, respectivamente.
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Tabla 31.
Distribucidon masica de los productos obtenidos en el proceso de pirolisis de

las biomasas seleccionadas a 500°C.

Carbonizado (%) | Alquitran (%) | Gas (%) | Temperatura (°C)
32 51,9 16,1
Cuesco de 500
palma 33 43 24
31,38 45,79 22,83
Cascarilla de 2911 25 82 45,07 500
café
Cascarilla de 30 42 28 500
arroz
Bagazo de 28,2 45,23 26,5
cana 24,86 66,13 9,01 500
28 47 26
Madera 13.6 714 15 500
16,5 58,3 25,2

Nota. Esta tabla muestra la distribucion masica de los productos obtenidos en el proceso de

pirélisis del cuesco de palma, bagazo de cafia, madera, cascarilla de café y arroz a 500°C.

Por otro lado, al analizar las composiciones de cada uno de los productos obtenidos en
la pirdlisis se evidencio que el producto gaseoso se compone por diéxido y monoxido de
carbono en grandes proporciones, hidrégeno y metano en proporciones mas bajas y
trazas de hidrocarburos livianos (tabla 32). El bajo rendimiento de hidrogeno se puede
explicar debido a que los enlaces de hidrégeno requieren mas energia para romperse
gue otros presentes en la biomasa, por lo cual se espera una mayor produccion de este
a temperaturas elevadas [58]. De igual manera, se evidencia un alto contenido de didxido
de carbono en todos los resultados reportados debido a las altas cantidades de oxigeno

presente en las biomasas.

Para la seleccion de los rangos de la composicién del gas se tuvieron en cuenta los
valores reportados a 500°C. El rango seleccionado para el dioxido de carbono, monéxido
de carbono, hidrégeno y metano es de 40-56%, 43-50%, 1-6%, 6-17%. Estos rangos se
eligen teniendo en cuenta que representan el 50-88% de los datos obtenidos en la
literatura. Los hidrocarburos livianos se presentan como trazas para cada una de las

biomasas, por lo cual se desprecian del proceso.
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Tabla 32.

Composicion del gas obtenido de la pirdlisis de las biomasas

seleccionadas a

500°C.
CO (%) CO: (%) Hz2 (%) | CHas(%) | Temperatura (°C)
Cuesco de 29,63 50,37 3,7 16,3 500
palma 24 56 4 16
Cascarilla 203 56.6 9.8 115 500
de café
Cascarilla 50 37,5 4 6 500
de arroz 43,8 46,8 0,2 51
Bagazo de 45,6 36,8 57 11,9 500
cafia 28,6 - 31,8 48,2 - 56 24-11 6,7-2,2
Madera 44 .61 39,99 1,04 11,38 500

Nota. Esta tabla muestra la composicion del gas obtenido de la pirdlisis del cuesco de palma, bagazo

de cafia, madera, cascarilla de café y arroz a 500°C.

En cuanto a la composicion del alquitran, se evidencio que el grupo funcional con méas
rendimiento para el cuesco de palma, bagazo de cafia, cascarilla de café y arroz es el de
los fenoles. Estos compuestos son producidos por la degradacion de la lignina.
“‘Generalmente a temperaturas entre 250-450°C una parte de la lignina participa en el
proceso de descomposicion térmica, promoviendo la formacion de fenol y sus derivados.
A medida que la temperatura aumenta de 550-750°C la descomposicion de lignina

incrementa y por ende el rendimiento de sustancias fendélicas es mayor” [102].

Asimismo, se debe considerar que los compuestos oxigenados tales como fenoles,
alcoholes y cetonas vuelven inestable el liquido, disminuyen su miscibilidad con los
hidrocarburos y su densidad energética. Sin embargo, es posible mejorar el liquido
reduciendo o eliminando el contenido de oxigeno mediante hidrodesoxigenacion” [103].
De igual manera, los compuestos fendlicos se pueden recuperar y utilizar en diversas
aplicaciones ya que tienen un gran potencial econémico en la produccion de resinas y

en la industria farmacéutica y alimentaria.

Los acidos también se presentan en gran proporcion en cuatro de las cinco biomasas
estudiadas. Estos compuestos “se forman a partir de la descomposicion de los

carboxilatos que son abundantes en la fase inicial de la pirdlisis de la hemicelulosa,
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donde principalmente se genera acido acético” [60]. Es importante tener en cuenta que
estos compuestos representan un problema para el uso del alquitran como combustible

ya que lo hace inestable y corrosivo.

Sin embargo, los alquitranes obtenidos durante la pirdlisis dependen de la temperatura
a la cual estan siendo sometidos. Entre 400-600°C se obtienen alquitranes primarios,
principalmente compuestos oxigenados y ésteres fendlicos. En la gasificacién se
obtienen alquitranes secundarios y terciarios, tales como alquil fendlicos, ésteres
heterociclicos e hidrocarburos aromaticos policiclicos [104]. Teniendo en cuenta que la
gasificacion se realiza en un rango de temperatura de 700-900°C, se decide evaluar el
tolueno (alquitrdn secundario) que se forma a temperaturas entre 700-900°C y naftaleno
(alquitran terciario) que se forma a partir de los 800°C, adicionalmente “estos
hidrocarburos representan cerca del 70-80 % de la composicion de alquitranes para una
variedad heterogénea de materias primas” [28]. La concentracion del alquitran oscila
entre 50-80 vol% para el tolueno y de 25-100%vol para el naftaleno.

El andlisis elemental y proximo del carbonizado presenta el mismo comportamiento para
todas las biomasas. Se evidencia que la concentracién de carbén incrementa luego de
la pirdlisis mientras que el porcentaje de material volatil disminuye. Esto se debe a que
durante el proceso se liberan los compuestos mas volatiles como hidréogeno, oxigeno y
nitrégeno causando un aumento en la concentracion de carbdn. “Las pérdidas de
hidrogeno y oxigeno se podrian deber a la ruptura de enlaces débiles dentro de la

estructura del carbon que se da a temperaturas mas elevadas” [105]

De igual manera es importante tener en cuenta que las concentraciones de nitrégeno y
azufre reportadas para cada biomasa son bajas, lo cual es beneficioso ya que no se
producen grandes cantidades de oOxidos contaminantes para el medio ambiente.
Igualmente, el porcentaje de cenizas aumenta a mayor temperatura debido a que “se
produce una perdida mas alta de materia volatil lo cual genera un carbonizado con mayor

contenido de cenizas” [106]

Para la seleccion de los rangos de la composicion del carbonizado se tuvieron en cuenta
los valores reportados a 500°C (tabla 33). El rango seleccionado para el carbon,

hidrégeno, oxigeno y nitrégeno es de 66-77%, 1-4 %, 14-28% y 0,4-2% respectivamente.
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Para el azufre los datos obtenidos son de 0,01-0,09% por lo cual no se tendra en cuenta
dentro de la composicion del carbonizado. Estos rangos se eligen teniendo en cuenta

gue representan el 63-100% de los datos obtenidos en la literatura.

Tabla 33.
Analisis proximo y elemental del carbonizado de las biomasas seleccionadas
mediante a 500°C.

C (%) H (%) O (%) N (%) S (%) | Temperatura (°C)
Cuesco de 81,15 3,69 14,44 0,72 - 500
palma 75,04 3,49 20,72 0,66 0,09
Cascarillade | 7,76 501 6,29 1,77 - 500
café
Cascarillade 45,2 1,5 0,4 1,7 - 500
arroz 46,1 - 19,5 0,43 0,09
BagazNO de 66,96 3,85 28,22 0,96 0,01 500
cana 77,2 2,2 19,9 0,7 -
Madera 66,1 3,1 17,4 - - 500

Nota. La tabla presenta en analisis préximo y elemental del carbonizado del cuesco de palma,

bagazo de cafia, madera, cascarilla de café y arroz las a 500°C.

Por otro lado, al analizar el area superficial de los carbonizados para cada biomasa se
evidencia que se obtienen valores comprendidos entre 1,4-190 m?/g. Este factor es
importante debido a que representa la capacidad para su uso en procesos de adsorcion.
“La presencia de poros contribuye a aumentar el area superficial y la capacidad de
adsorcion del carbonizado. Cuando este es altamente poroso, tiene mas sitios de
adsorcién que ofrecen espacios para la retencion de agua, nutrientes, y/o contaminantes”

[78]. Sin embargo, este factor se puede mejorar mediante procesos de activacion.
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Tabla 34.
Area superficial del carbonizado de las biomasas seleccionadas
mediante el método BET a 500°C.

Temperatura (°C) | Area superficial (m? /g)

Cuesco de palma 500 12
Cascarilla de café 500 1,4
25,4
Cascarilla arroz 500 25,6
118,2

Bagazo de cafia 500 190

Madera 500 1,5014

Nota. La tabla muestra el area superficial del carbonizado obtenido mediante
la pirdlisis del cuesco de palma, bagazo de cafia, madera, cascarilla de café

y arroz a 500°C.

Para la seleccion de los rangos del area superficial del carbonizado se tuvieron en cuenta
los valores reportados a 500°C (tabla 34). El rango seleccionado es de 1-26 m?/g ya que

abarca el 71% de los datos obtenidos en la literatura.

Finalmente, la seleccién del tiempo de residencia es de gran importancia ya que este
factor influye significativamente en el proceso debido a que representa el tiempo en el
cual estaran en contacto los reactivos junto con el agente gasificador, y por ende el
tiempo en el cual se llevard a cabo la reaccién [27] [106], estos tiempos deben ser
prologados para favorecer todas las reacciones presentes en el proceso [106].
Adicionalmente se tiene en cuenta que el reactor de lecho fijo necesita de tiempos largos
de residencia [107] para mantener constantes las condiciones de operacion del sistema
[106].

Para la reaccion del carbonizado con el agente gasificante se necesitan tiempos
elevados de residencia debido a que de esta manera se logra aumentar la cantidad de
micro y macroporos de este, generando una mayor area de reaccion en el solido y
disminuyendo la fraccion del carbonizado mientras aumenta la fraccion gaseosa [106].
Ademas, segun J. M. Mendoza tiempos de residencia elevados favorecen el contenido
del CO y H2y aumentan el poder calorifico del gas debido a que a mayores tiempos de

residencia las reacciones de gasificacion estan mas cerca del equilibrio con el agente
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gasificante [146]. Es por esto que un tiempo recomendado para el proceso de
gasificacion del carbonizado es de aproximadamente 300 minutos [26] [107], sin

embargo este puede variar dependiendo de la temperatura que alcance el sistema.

Por otro lado, aumentar el tiempo de residencia en las reacciones del alquitran favorece
el cragueo térmico generando una conversion mas alta de alquitrdn a gases no
condensables, de esta manera se logra disminuir la concentracion del alquitran hasta en
un 80% [27]. Segun Rincon desde los 40 min de tiempo de residencia la concentracion
del carbonizado disminuye y aumenta la del gas [26]. No obstante, este parametro

también puede variar dependiendo de la temperatura de operacion.

Siendo asi, segun lo anterior y la literatura consultada donde las investigaciones
presentan tiempos de residencia entre 11- 43 min [27], 0-30 min [108], 0-50 min
[104][109] y 0-300 min [26] [107]. Se decidio seleccionar un tiempo de residencia de 150
minutos, es decir de 9000 segundos. Este tiempo se considera teniendo en cuenta que

se planea evaluar el proceso entre un rango de temperatura de 700-900°C

Finalmente, en la tabla 35 se presenta el resumen de los rangos seleccionados para

cada uno de los parametros evaluados en este capitulo.
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Tabla 35.
Rangos seleccionados de composicion,
distribucion mésica y tiempos de residencia

para la gasificacion.

RANGOS SELECCIONADOS
Distribucién masica (%)
Carbonizado 15-33
Alquitran 24-51
Gas 15-28
Composicion del gas (%)
CO; 40-56
CcO 43-50
H2 1-6
CH4 6-17
Composicion del alquitran (%)
Tolueno 20-80
Naftaleno 20-80
Composicion del carbonizado (%)
C 66-77
H 1-4
O 14-28
N 0,4-2
Tiempo de residencia
Tiempo residencia (min) ‘ 150

Nota. La tabla muestra los rangos seleccionados de
distribucién masica, tiempo de residencia, composicion

del gas, alquitran y carbonizado. Elaboracién propia.
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3. ANALISIS MATEMATICO DE LAS CINETICAS DE REACCION DE LA
GASIFICACION

En este capitulo se plantea todo lo necesario para poder dar solucién a la modelacién
matematica. Es por esto que se inicia con la seleccidn de las reacciones pertenecientes
al proceso de gasificacibn de este proyecto. Luego de esto, se realiza la revision
bibliografica de las cinéticas de reaccién junto con los pardmetros cinéticos tales como
energia de activacion y factor pre-exponencial para cada una de las reacciones. Después
se presentan las condiciones de operacion que se manejaran en este proyecto, junto con
los balances de masa realizados, las ecuaciones correspondientes y el método numérico

necesario para el desarrollo de la modelacibn matematica.

3.1. Reacciones homogéneas y heterogéneas del proceso de gasificacion

Para realizar el analisis matematico de las cinéticas de reaccion se inicia con la seleccion
de reacciones que tienen lugar en el proceso de gasificacién teniendo en cuenta el uso
de vapor de agua como agente gasificante y también los compuestos obtenidos del
proceso de pirdlisis ya que estos denotan condiciones iniciales para el sistema y adicional
pueden reaccionar dando lugar a reacciones que favorezcan el producto de interés o la

formacion de subproductos.

En la seccion 1.5 en las tablas 2 y 3 se presentan las reacciones homogéneas y
heterogéneas que se pueden dar en la gasificacion. Para este trabajo, la principal
reaccion heterogénea de gasificacion con vapor, la cual se da entre el carbonizado y el
vapor de agua. Es la principal debido a que ademas de permitir la obtencion de
hidrégeno, es la mas rapida entre las reacciones heterogéneas, segun Dasappa esto se
evidencia en las constantes de velocidad de reaccion las cuales son aproximadamente
entre 2.5 a 5 veces més rapidas que la reaccién de Boudouard [110]. Esta informacion
coincide con Gadsy quien afirma que la reaccion de Boudouard puede ser despreciada
por ser tres veces mas lenta que la del vapor de agua y ademas se retarda por el
hidrégeno presente [111]. Con base a esta informacion se decide despreciar la reaccion

de Boudouard.
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De igual manera, las reacciones de metanizaciéon no se toman en cuenta ya que como
menciona Garcia a presion atmosférica la formacion de metano es despreciable. Asi
mismo, segun Mendoza se necesita la implementacion de sistemas acoplados a altas
presiones para el desarrollo de las reacciones de metanizacion [95]. Por otro lado, las
reacciones heterogéneas y homogéneas de oxidacion no se consideran en este proceso
debido a que no hay presencia de oxigeno en el sistema de reaccion. Es importante
mencionar que las cenizas se consideran inertes para todas las reacciones, por lo cual

ningln compuesto reacciona con estas. [112].

En cuanto a la reaccién de reformado de vapor, las condiciones de operacion suelen
estar entre un rango de 700-1000°C, presiones entre 20-45 atm [113] [114] [115] [116] y
se recomienda realizar la reaccion con un exceso de agua [115]. Adicionalmente esta
reaccion suele acompafarse de catalizadores de niquel que permiten disminuir las
condiciones de operacién a rangos entre 470-700°C y presion atmosférica [114].
Teniendo en cuenta que este trabajo no considera el uso de catalizadores y se opera con
presién atmosférica, de analizar la reaccion, se esperan conversiones muy bajas de

metano o incluso que la reaccion no ocurra, motivo por el cual se decide despreciar.

Para las reacciones que involucran el alquitran se tuvo en cuenta la seleccién de tolueno
y naftaleno como compuestos que rigen el comportamiento de la mezcla que conforma
el alquitrdn. Es por esto que se presenta la reaccion de cada uno de estos compuestos
con el vapor de agua. Siendo asi, las reacciones que se tendran en cuenta en este trabajo

se presentan en la tabla 36.
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Tabla 36.

Reacciones de gasificacion

#R Reaccién
. Reaccién de gasificacion con vapor
C+H,0- CO+H,
5 Reaccion de desplazamiento agua-gas
CO + H,0 < CO, + H,
Reaccion de tolueno
3
C,Hg 4+ 7H,0 — 7CO + 11H,
4 Reaccion naftaleno
C1oHg + 10H,0 — 10CO + 14H,

Nota. En la tabla se presentan las reacciones
homogéneas y heterogenias que haran parte del sistema

de reaccion de este trabajo. Elaboracion propia.

3.2. Modelo cinético

Los modelos cinéticos permiten obtener informacion acerca de la conversion de la
biomasa o del alquitran durante la gasificacion. De esta manera se utilizan expresiones
matematicas que permiten predecir la variacién de la concentracion de las especies que
forman parte de la reaccion con respecto al tiempo, esta expresion se conoce como
cinética de reaccion. Sin embargo, para obtener la cinética se debe establecer un
mecanismo de reaccién el cual suele ser dificil de determinar dado a los mdltiples
productos y reacciones intermedias presentes en el proceso, es por esto que se utilizan

mecanismos hipotéticos o0 modelos para la interpretacion de la cinética [26].

Por otra parte, los modelos cinéticos de gasificacion tienen como objetivo disefiar,
evaluar y optimizar gasificadores. Ademas, hacen posible establecer una herramienta de
simulacion que permite evidenciar el efecto del cambio de las condiciones de operacion
sin necesidad de experimentar, lo que conlleva a un ahorro econémico y de tiempo. Asi
como también conocer la influencia de cada reaccion dentro del conjunto de reacciones
gue tienen lugar en la gasificacion evaluando los 6rdenes de magnitud de las velocidades
de reaccion y conocer la composicion de los gases a la salida del reactor y la conversion
obtenida. [117]
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Existen diferentes modelos cinéticos dependiendo el proceso que se lleve a cabo, es por

esto que se trabajaran con un modelo para el carbonizado, y otro para el alquitran.
3.2.1 Modelo cinético del carbonizado

De acuerdo con la literatura los modelos cinéticos para el carbonizado se pueden

clasificar en volumétricos y estructurales.

Los modelos volumétricos utilizan correlaciones empiricas 0 experimentales para
describir los cambios en la estructura porosa durante la conversién [118]. En este caso
la porosidad o las propiedades de los poros no aparecen explicitamente en la cinética
quimica. Adicionalmente “se asume que los centros activos se encuentran distribuidos
de manera uniforme en toda la particula y que la reaccion tiene lugar en todos ellos de
forma homogénea, mostrando una disminucion lineal del area superficial con la
conversion” [18]. Por otro lado, los modelos estructurales consideran explicitamente los
cambios estructurales del sélido durante la reaccion y ademas describen la matriz sélida
interna (modelo de granos) o la estructura de poros internos (modelos de desarrollo de

poros) durante la conversion del carbonizado. [118]

Sin embargo, a menudo se utilizan enfoques simplificadores de la velocidad de reaccion.
Los enfoques tedricos que se utilizan con frecuencia son el modelo de Langmuir-

Hinshelwood, modelo mediante ley de potencias y modelo aleatorio de poros.
3.2.1.a. Langmuir-Hinshelwood

En el mecanismo de reaccion del modelo de Langmuir-Hinshelwood se incorpora la
adsorcién y desorcién de especies, las reacciones que ocurren entre el agente
gasificante y el carbonizado se dan de manera general en tres pasos: en primer lugar, el
agente gasificante es absorbido en un centro activo en la superficie del sdlido.
Posteriormente las especies adsorbidas reaccionan con la matriz solida y por ultimo

ocurre la desorcion de los productos. [26] [119]

La ecuacion de velocidad de reaccidon sigue la teoria de Langmuir en la cual las
‘reacciones que involucran adsorcion son proporcionales a la cantidad de sitios activos

libres en la superficie del solido y las reacciones de desorcién son proporcionales a la
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cantidad de sitios activos ocupados en el sélido” [26]. De esta manera, la cinética general
reportada en la literatura segun el modelo de Langmuir-Hinshelwood se muestra a
continuacion: [119] [120]

kK, P,

r=—
1+ X KP;

(Ecuacion 1)

Donde k hace referencia a la ecuacion de Arrhenius y K; a la ecuacion de Van't Hoff.

E4 iy
ki = ko exp (— ﬁ) (Ecuacién 2)
AH,
K; = K, exp (— #) (Ecuacién 3)

Teniendo en cuenta que en este trabajo se considera el agua como agente gasificante el
mecanismo de reaccion segun el modelo de Langmuir-Hinshelwood se hace mas
complejo ya que considera dos mecanismos: el intercambio de oxigeno y la inhibicién de
hidrégeno. Para ambos casos, se obtiene la cinética de reaccion que se muestra a
continuacion: [121] [122] [123] [111] [119]

_ kIPHZO
1+ kZPHZO + k3PH2

r (Ecuacion 4)

3.2.1.b Ley de potencias

En el mecanismo de reaccién de este modelo se desprecian los efectos causados por
reacciones secundarias o simultaneas, de igual manera no se tiene en cuenta las
variaciones en la estructura del sélido, por lo que solo es posible determinar una Unica
velocidad de reaccion cuando el proceso se desarrolla a temperatura constante [26]. La

expresion para la cinética quimica se presenta a continuacion: [119] [26]
r=kPI'P;* 6 r=kC[IC]* (Ecuacion 5)

Teniendo en cuenta que se utiliza agua como agente gasificador, la ecuacion de
velocidad de reaccion que se obtiene se muestra a continuacion: [122] [124] [125] [126]
[127]

r=kPjo 0 r=kCj, (Ecuacién 6)

88



Donde k hace referencia a la ecuacion de Arrhenius (Ec. 2) y el exponente n varia

dependiendo de la biomasa utilizada.

3.2.1.c Modelo aleatorio de poros.

El modelo aleatorio de poros es un modelo estructural, es decir que considera las
variaciones de la estructura porosa del solido de forma tal que se incluye un término que
depende de las propiedades estructurales del carbonizado en la ecuacion de velocidad
de reaccion. [26] Este modelo asume que la particula de carb6n se compone por un
grupo de poros cilindricos de diferentes tamafios y ubicaciones. El diametro de los poros
incrementa a medida que avanza la gasificacién causando asi que los poros se solapen
unos con otros disminuyendo el area superficial del carbonizado. De igual manera la
velocidad de reaccion se ralentiza debido a que es proporcional al area superficial [128].

La cinética quimica se muestra a continuacion: [18] [128]

% =k(1- x)\/l —YIn (1 —x) (Ecuacion 7)

Donde ¥ es un parametro relacionado con la estructura porosa da la muestra inicial, para
calcularlo se debe conocer la longitud de los poros (L,), el area superficial especifica (4,)
y la densidad verdadera (p,,)

_AnL,(1—¢,)

52 (Ecuacion 8)

3.2.1.d. Seleccién de la cinética quimica para el carbonizado. Para la seleccion de la
cinética quimica con la que se trabajara la reaccién de gasificacion con vapor, se eligio
el modelo de ley de potencias dado que permite una buena aproximacion del proceso y
funciona para un rango de temperaturas amplio. Adicionalmente, se hace la seleccion
teniendo en cuenta que para obtener el valor de la energia de activacion para la cinética
guimica de la reaccion, el modelo de Langmuir-Hinshelwood se ajusta a valores bajos de
temperatura, generalmente entre 725-825°C, en los cuales se espera una menor
influencia de las limitaciones debido a fenédmenos de transporte. Por lo cual se determina
una mejor coincidencia de la informacion para las temperaturas ya mencionadas que

para temperaturas de 900°C o superiores. [26]
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Por otro lado, el modelo aleatorio de poros requiere de datos experimentales, tales como
longitud de poro y densidad real, los cuales no se reportan con frecuencia en la literatura
para los productos de la pirdlisis de las biomasas seleccionadas. Es por esto que se
selecciona el modelo de ley de potencias con la ecuacion de cinética que se presenta a

continuacion.
. =kCi,o  (Ecuaciéon9)

Los parametros cinéticos reportados para diferentes biomasas segun el modelo de ley

de potencias se presentan en la tabla 37.

Tabla 37. Pardmetros cinéticos para el modelo de ley de potencias.

Energia Constante :
: A : Unidades
Biomasa n activacion |preexponencial de Ko Fuente
(KJ/mol) (Ko)
1
Madera de alamo 1 156 3,29E+04 L M. Hawley et al.
g * min * kpa [124]

. Pa=046 T. Kojima et al.
Aserrin 0,46 179 1773 - [125]
Cascara de F. Marquez et al.
toronja 0,5-0,6 130-170 - - [126]

1 M. Barrio et al.
Madera de abedul | 0,57 237 2,62E+08 Tar 05 rs [127]
1 L
Madera de haya 0,67 167 2,70E+04 5 S. Rincon [26]
1
Cascarilla de café 0,61 140 2,00E+03 S S. Rincon [26]
1
Cuesco de palma 0,47 188 1,00E+07 3 S. Rincén [26]

Nota. La tabla presenta los parametros cinéticos para el modelo de ley de potencias para diferentes
biomasas residuales. Tomado de: M. C. Hawley, M. Boyd, C. Anderson, and A. DeVera, “Gasification of
wood char and effects of intraparticle transport,” Fuel, vol. 62, no. 2, pp. 213-216, 1983, doi: 10.1016/0016-
2361(83)90201-6., T. Kojima, P. Assavadakorn, and T. Furusawa, “Measurement and evaluation of
gasification kinetics of sawdust char with steam in an experimental fluidized bed,” Fuel Process. Technol.,
vol. 36, no. 1-3, pp. 201-207, 1993, doi: 10.1016/0378-3820(93)90028-3., F. Marquez-Montesinos, T.
Cordero, J. Rodriguez-Mirasol, and J. J. Rodriguez, “CO2 and steam gasification of a grapefruit skin char,”
Fuel, vol. 81, no. 4, pp. 423-429, 2002, doi: 10.1016/S0016-2361(01)00174-0., M. Barrio, B. Ggbel, H.
Rimes, U. Henriksen, J. E. Hustad, and L. H. Sagrensen, “Steam Gasification of Wood Char and the Effect
of Hydrogen Inhibition on the Chemical Kinetics,” Prog. Thermochem. Biomass Convers., pp. 32—46, 2008,
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doi: 10.1002/9780470694954.ch2., S. Rincon, a. Gomez, and W. Klose, Gasificacion de biomasa residual
de procesamiento agroindustrial. 2011. [En Linea].Disponible: https://cutt.ly/EQnD2at.

Se seleccionan los parametros cinéticos de la madera de haya por tres razones. La
primera es debido a que se trata de hacer converger las cinéticas de las reacciones a
una materia prima en especifico, teniendo en cuenta que en el modelo del alquitran, el
cual se explica mas adelante, se hace uso de madera se busca trabajar con la misma
materia prima. La segunda es teniendo en cuenta que al realizar los rangos presentados
en el capitulo 2, se incluyen datos provenientes de la madera de haya y la tercera es
debido a que la madera presenta uno de los 6rdenes de reaccibn mas alto y segun
Rincon mayores ordenes de reaccidn representan una mayor influencia de la

concentracion del agente gasificante en el proceso [26]
3.2.2. Cinética quimica de la reaccidon de desplazamiento de gas de agua.

Se han realizado diversas investigaciones acerca de las cinéticas quimicas de las
reacciones que se dan en la fase gaseosa entre los compuestos no condensables
obtenidos de la pirdlisis y los que se forman en la gasificacion, debido a que estas han
adquirido gran interés a nivel industrial por su capacidad de producir hidrégeno y/o
mezclas de hidrogeno con mondxido de carbono para su uso en la sintesis de amoniaco

y varios procesos quimicos y petroquimicos. [113]

La reaccion de desplazamiento de gas de agua es de gran interés debido a que permite
la obtencion de hidrégeno disminuyendo la cantidad de monoéxido de carbono presente
en el proceso. Esta reaccion es reversible, exotérmica y tiene lugar predominantemente
en la superficie del carbonizado. “Adicionalmente, se puede llevar a cabo mediante
diferentes catalizadores, los mas comunes en la industria son los catalizadores a base
de hierro y a base de cobre. Estos se encargan de disminuir la temperatura necesaria

para llevar a cabo la reaccion a rangos entre 180-250°C (453-523 K) [129]

Segun varios estudios, esta reaccion se da a temperaturas elevadas siguiendo el modelo
de ley de potencias. Las correlaciones del modelo de ley de potencias cumplen con el
mecanismo de Bradford, mediante el cual se puede entender el mecanismo de reaccién

sin catalizador. Bradford propuso un mecanismo simple de reaccion en cadena en fase
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gaseosa por medio del cual se obtiene la cinética quimica que se muestra a continuacion:

[130]
r = k[CO]*>[H,0] (Ecuacién 10)

De igual manera, el mecanismo de Bradford puede usarse para describir la cinética para

la reaccion reversible, la cual se presenta a continuacion. [131]
r = k[H,]%>[CO,] (Ecuacioén 11)

Para ambas cinéticas k hace referencia a la ecuacion de Arrhenius, y las contantes

cinéticas se muestran en la tabla 38 y 39.

Tabla 38.
Parametros para la reaccion de desplazamiento agua — gas hacia adelante.
Energia activacion Constante Unidades de Fuente
(KJ/mol) preexponencial (Ko) Ko
(m3)0,5
281,6 5,00E+09 IR W. Graven et al. [132]
mol™ * s
(em®)® F. Bustamante et al.
288,3 7,40E+11 P as [130]
(em*)® F. Bustamante et al.
304,6 7,68E+13 ol xS [130]

Nota. La tabla presenta los pardmetros cinéticos para el modelo de ley de potencias para la reaccién

de desplazamiento agua-gas hacia adelante. Tomado de: W. M. Graven and F. J. Long, “Kinetics

and Mechanisms of the two Opposing Reactions of the Equilibrium CO + H20 = CO2 + H2,” J. Am.
Chem. Soc., vol. 76, no. 10, pp. 2602—2607, 1954, doi: 10.1021/ja01639a002., F. Bustamante et al.,

“Uncatalyzed and wall-catalyzed forward water-gas shift reaction kinetics,” AIChE J., vol. 51, no. 5,

pp. 1440-1454, 2005, doi: 10.1002/aic.10396.
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Tabla 39.

Parametros para la reaccion de desplazamiento agua- gas hacia atras.

Energia activacion Constante Unidades de Fuente
(KJ/mol) preexponencial (Ko) Ko
(m3)0,5
238,5 9,50E+07 —— W. Graven et al. [132]
mol™ s
(m3)0,3
164 7,60E+01 — G. Tingey [133]
mol™ * s
(m3)0,5
326,4 1,20E+10 —— G. Tingey [133]
mol™ * s
(m*)% F. Bustamante et al.
222,2 1,09E+04 m [131]
(m3)0,5
334,7 5,10E+10 T R. Killmeyer et al. [134]
mol™ xS

Nota. La tabla presenta los parametros cinéticos para el modelo de ley de potencias para la
reaccion de desplazamiento agua-gas hacia atras. Tomado de: W. M. Graven and F. J. Long,
“Kinetics and Mechanisms of the two Opposing Reactions of the Equilibrium CO + H20 = CO2 +
H2,” J. Am. Chem. Soc., vol. 76, no. 10, pp. 2602—-2607, 1954, doi: 10.1021/ja01639a002., G. L.
Tingey, “Kinetics of the water-gas equilibrium reaction. I. The reaction of carbon dioxide with
hydrogen,” J. Phys. Chem., vol. 70, no. 5, pp. 1406-1412, 1966, doi: 10.1021/j100877a011., F.
Bustamante et al., “High-Temperature Kinetics of the Homogeneous Reverse Water-Gas Shift
Reaction,” AIChE J., vol. 50, no. 5, pp. 1028-1041, 2004, doi: 10.1002/aic.10099., R. Killmeyer
et al., “Water-Gas Shift Membrane Reactor Studies,” Fuel, no. 412, pp. 1-4, 2003, [En Linea].
Disponible: https://cutt.ly/MQnFuJA.

3.2.3. Cinética quimica de descomposicién del alquitran

Para el estudio del comportamiento de los alquitranes en el sistema se tienen en cuenta
las reacciones de craqueo térmico en presencia de vapor de agua o también nombradas
craqueo térmico por reformado de vapor. Estas reacciones tienen como proposito
descomponer moléculas de hidrocarburos pesados en moléculas livianas en presencia
de calor y vapor de agua, dado que este actia como una especie de catalizador que
facilita la ruptura de las moléculas formando compuestos gaseosos no condensables.

Estas reacciones se realizan a temperaturas comprendidas entre 700-1250°C. [135]

Los alquitranes estan constituidos en su mayoria por tolueno, naftaleno y benceno. Se

considera que estos compuestos generan un combustible de menor calidad y
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desemperio, razon por la cual se busca eliminarlos mediante reacciones de craqueo que
permitan la obtencién de combustibles con alto poder calorifico. Las cinéticas que se
establecen para estas reacciones siguen la ley de potencias y se desprecian las
reacciones simultaneas o secundarias que se puedan generar por la presencia de otros

compuestos.

Para este sistema se escogieron como compuestos reaccionantes el naftaleno y el
tolueno dado que reaccionan bajo las condiciones de operacion seleccionadas en este
trabajo. La expresion cinética que se plantea para la reaccion del tolueno y naftaleno se
muestran a continuacién. [136] [137] [138][139]

rC7H8 = kapp [Ctar]m[CHZO]n (EcuaCién 13)
TcioHg = kapp[Ctar]m[CHZO]n[CHz]p (Ecuacion 14)
Donde k,,,, hace referencia a la ecuacion de Arrhenius presentada en la ecuacion 15. El
exponente n varia dependiendo de la biomasa utilizada.
—Ea
kiar = koexp( RT) (Ecuacién 15)

Para la ecuacion de Arrhenius k, hace referencia al factor pre-exponencial, Ea a la
energia de activacion, R a la constante de los gases y T a la temperatura. Los parametros

cinéticos reportados para estas cinéticas se presentan en la tabla 40.
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Tabla 40.

Parametros cinéticos para la reaccion de los alquitranes.

Energia Unidades Orden de reaccion
Compuesto | activacion Ko de Ko | Hidrocarburo Vapor H Fuente
(KJ/mol) deagua| °
mol®!
Benceno 443 2,00E+16 | —— 1,3 0,2 -0,4
m=- * S
C. Font
m'® [138]
— [139]
Naftaleno 350 1,70E+15 | —7— 1,6 0 -0,5
mol™" *s
1 G. Taralas
Tolueno 356 2,30E+15 S 1 0,5 0 etal. [137]

Nota. La tabla presenta los pardmetros cinéticos para el modelo de ley de potencias para la reaccién de
los alquitranes Tolueno, Benceno, Naftaleno. Tomado de: G. Taralas, M. G. Kontominas, and X. Kakatsios,
“Modeling the thermal destruction of toluene (C7H8) as tar-related species for fuel gas cleanup,” Energy
and Fuels, vol. 17, no. 2, pp. 329-337, 2003, doi: 10.1021/ef0201533., C. Font Palma, “Modelling of tar
formation and evolution for biomass gasification: A review,” Appl. Energy, vol. 111, pp. 129-141, 2013, doi:
10.1016/j.apenergy.2013.04.082., J. Andreas, “Mechanisms and kinetics of thermal reactions of aromatic
hydrocarbons from pyrolysis of solid fuels,” Appl. Catal., vol. 29, no. 2, pp. 311-326, 1987, doi:
10.1016/S0166-9834(00)82901-2.

Es importante recalcar que la reaccion del naftaleno se retarda por la accion del
hidrogeno presente en el sistema, generando una disminucion en los rendimientos de
este compuesto. Dicho comportamiento se evidencia en la expresion cinética (Ec. 14)

donde se considera al hidrdgeno con un exponente negativo. [138]
3.3. Definicion de condiciones de operacion.

Para realizar la cuantificacion del hidrégeno obtenido por el proceso de gasificacion,
ademés de definir las reacciones, cinéticas y parametros cinéticos pertenecientes al

sistema, es importante tener en cuenta que se realizan las siguientes consideraciones:

1. Proceso isotérmico. Este supuesto se da por razones de simplicidad en los
célculos realizados. Asi como también para facilitar el analisis del efecto de la

temperatura en las reacciones presentes en el proceso y en la formacién del producto de
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interés. Ademas, en los reactores de lecho fijo las reacciones de gasificacion se
presentan en la zona de alta temperatura y de manera constante.

2. Proceso isobarico. La presién de operacion del proceso es igual a la presion
atmosférica dado a que a estas condiciones los reactores de lecho fijo operan de manera
adecuada y se espera buenos rendimientos de hidrégeno y monoéxido de carbono [140].
Adicionalmente, Pindoria et al. reportan que a presiones altas el proceso es mas lento y
las conversiones del carbonizado y el alquitran disminuyen. [141]

3. El modelamiento del proceso se realiza contemplando un reactor de lecho fijo

unidimensional de flujo paralelo.

4, El proceso se realiza en unidades masicas y la base de calculo es de 1000 kg de
biomasa.
5. Se considera una concentracién de 0,3 de vapor de agua para la reaccién de

carbonizado y alquitranes debido a que se ha demostrado que esta concentracion

favorece la concentracion de hidrégeno [26].

6. El alquitran se considera compuesto Unicamente por tolueno y naftaleno.

7. No se considera el uso de catalizadores homogéneos o heterogéneos dentro del
proceso.

8. Las reacciones, cinéticas y parametros cinéticos seleccionados en este proyecto

se presentan en la tabla 41.
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Tabla 41.

Parametros cinéticos seleccionados para cada una de las reacciones.

Energia
., . L Ko L _
Reaccion activacion (1/s) Cinética quimica
(kJ/mol)
Gasificacion con vapor — 1,067
C+H,0 - CO + H, 167 | 2,70E+04 re = kCy,o
D. agua-gas hacia adelante _ 0.5
CO + H,0 — CO, + H, 288,3 4,91E+03 rco = k[CO]%°[H,0]
D. agua-gas hacia atras 222.2 2 29E+06 reo, = k[H,]°5[CO,]

CO+H20<—C02 +H2

Naftaleno

_ 16 -0,5
CioHg + 10H,0 — 10C0 + 140, | 30 | LI3E+IS | re = k[Cc,ou,]  [Chol

Tolueno

— 0,5
CO + H,0 & CO, + H, 356 | 230E+15 | re,m, = K[Ce,n,][Crrzo]

Nota. En la tabla se muestra, el factor pre-exponencial, la energia de activacion y las cinéticas

seleccionadas para cada una de las reacciones pertenecientes al proceso de gasificacion.

9. Elvolumen de control se presenta en la figura 18. Para este se tuvo en cuenta las

corrientes de entrada al sistema: concentraciones iniciales de Hz, CO, COg,
naftaleno, tolueno y carboén, obtenidas del proceso de pirdlisis y en unidades
masicas. Adicionalmente se considera un sistema isotérmico, es decir que la
temperatura de entrada serd igual a la de salida (Tin=Tou). Finalmente se
consideran las corrientes de salida, las cuales son la concentracion de los
productos obtenidos del proceso de gasificacion (Hz2, CO, CO2). Estas
composiciones se obtienen por medio de los balances para cada uno de los

productos como se explica en la seccion 3.5.
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Figura 18.

Volumen de Control

Tin
Chz Coz
Ce -
L N . . Ceo
c Reactor de Lecho Fijo Unidimensional de
Naf Flujo Paralelo
—_—¥
L.. Ccoz
C >
coz g

Tu:lut

Nota. En la figura se muestra, el volumen de control del sistema con

sus corrientes de entrada y salida.

3.4. Balances de masa

Teniendo en cuenta que los rangos planteados en la tabla 35 considera los productos de
la pirdlisis de manera separada y que en el proceso de gasificacion se consideran todos
como una mezcla, se debe realizar los respectivos balances de masa para determinar
las condiciones iniciales de la mezcla. Este balance de masa se realiza en base a 1000
kg de biomasa seca y los valores para cada fraccion corresponde a la fraccion obtenida
en el proceso de pirdlisis. El sistema se presenta en la figura 19, donde se diferencia el
hidrégeno presente en estado gaseoso y el hidrogeno contenido dentro del carbonizado
por medio de un asterisco (*), por lo tanto H* representa el hidrégeno presente dentro del

carbonizado.
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Figura 19.

Sistema cerrado para el balance de masa en el proceso de gasificacion.

Gas
F3 160 kg
co 0,43
Cco, 0,45
H, 0,06
CH, 0,06
Salida
Fd
Carbonizado co
F1 | 330 | ke €O,
C 0,77 H,
H- | 0,05 > CH,
0 0,16 Carbén
M 0,02 Hidrageno
N— Oxigeno
+ MNitrogeno
Tolueno
Alguitrdn MNaftaleno
FZ 510 kg
Tolueno 0,8
MNaftaleno 0,2

Nota. La figura presenta las variables que se entran y salen del proceso de gasificacion para su respetivo

balance de masa.

Para resolver el sistema se plante6 el analisis de grados de libertad (tabla 42), donde se
obtuvo un valor de cero. Por lo cual se procedié a resolver por medio de las ecuaciones
de balance de masa para cada compuesto. La realizacion de estos balances de masa es
de gran importancia ya que permite conocer los valores iniciales de la mezcla al realizar
la respectiva variacion de las condiciones de composiciones y distribuciones masicas

presentadas en la tabla 43.
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Tabla 42.

Andlisis de grados de libertad.

Grados de libertad

Variables totales
Variables conocidas
Variables desconocidas

24
13
11

Ec. Balance de masa
Restricciones de composicion
Datos adicionales

Total Ecuaciones

10
1
0

11

Grados de libertad

0

Nota. La figura presenta el andlisis de grados de

libertad del sistema donde se establece un valor

total de 0.
Tabla 43.
Ecuaciones de balance por componente.
Compuesto F1 F2 F3 F4
(6{0)] 120,4 Xco*F4
CO; 131,6 |Xco2*F4
H> 11,2 Xh2*F4
CHa 16,8 | Xch4*F4
Carbon 161,7 Xc*F4
Hidrégeno - 10,5 Xh*F4
Oxigeno 33,6 Xo*F4
Nitrogeno 4,2 Xn*F4
Tolueno 255 Xtol*F4
Naftaleno 255 Xnaf*F4
TOTAL 210 510 280 F4

Nota. La figura presenta el balance de masa por componente en

el sistema.

3.5. Ecuaciones

Las ecuaciones planteadas para la solucién del sistema se presentan en esta seccion.
Para dar solucion a la modelacion matematica se plantea la ecuacion neta para cada

producto. Esto se realiza haciendo la sumatoria de las cinéticas de las reacciones donde
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esté presente el compuesto a cuantificar junto con la relacion estequiométrica masica
correspondiente y el signo positivo cuando se hace referencia a una cinética de

formacion y negativo cuando se hace referencia a una de desaparicion.
En la tabla 44 se presentan las reacciones junto con la relacion estequiométrica masica.

Tabla 44.

Reacciones con relacion estequiométrica masica

#R Reaccién Cinética
Reaccion agua-gas
1 3 7 1 ry = kCp®l
C+=H,0->=CO+-H H,0

T 0 =30+,
Reaccion de desplazamiento agua-gas hacia adelante

2 9 11 1 r, = k[CO]*>[H,0]
- - N 2 2
€O+, H0 - - CO, + 7 Hy

Reaccion de desplazamiento agua-gas hacia atras

3 1 7 9 I, = k[[—l ]0'5[(20 ]
_ - _ 3 2 2
CO, + > H, - 11 CO + 2 H,0

Reaccion de tolueno

1,6
4 63 49 11 ry = Kk|[C¢, n,] " [Chzl %
— — —_ 10118
CrHg + 72 H;0 = 52 CO+ = H,

Reaccion naftaleno
5 45 35 7 rs =k [Cc u.|[Crz0]®®
CroHg + ==H,0 > —CO +==H 5 C7Hg11-H20

1078 732727 T 16 3272
Nota. La tabla muestra las reacciones junto con la relacidon estequiométrica correspondiente, asi como

también las cinéticas de cada reaccion.

Teniendo en cuenta la informacion mostrada en la tabla 43, las ecuaciones netas para

cada producto se presentan a continuacion:

e Para el hidrogeno:

1 1 1 11 7
I‘HZ = grl +ﬁr2 —§I‘3 +EI‘4+§I‘5

dCy 1 0,67 1 0,5 1 0,5 11 0,5 7 -0,5,1,6
et = (5) MaChid + () ka0 — (57) s ChiCoo, + (5) KaChioCeym, + (35) ks Gt “Cim,

e Para el moné6xido de carbono:
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7 7 49 35
I'co =:§r1+'r2—‘——r34‘§§r44'16

11 s

dCCo 7 0,67 0,5 7 0,5

49 0,5 35 —-0,5,~1,6
73 KaCiloCorm + (75 s Gl “Clln
o Para el diéxido de carbono:

11

Tco, = 7 r —r3

dCCOZ
dt

7 0,5 0,5
:'IIkZCCbCHZO__k3Cﬁ2CC02
Al analizar las ecuaciones planteadas anteriormente se evidencia que la ecuacion
diferencial del hidrégeno contempla dos términos de concentracion de hidrogeno (Cy,)
haciendo que esta no pueda ser desarrollada de manera directa. Sucede o mismo para
la ecuacion diferencial del monodxido de carbono. Es por esto que se debe buscar un

método numérico que permita dar solucién a la modelaciéon matematica.

Segun la bibliografia consultada, el método mas usado para desarrollar problemas de
gasificacion de biomasa es por medio de diferencias finitas, sin embargo este método se
utiliza cuando el modelo es bidimensional. Teniendo en cuenta que en este trabajo se
considera temperatura y presion constantes, se maneja un modelo unidimensional, por
lo cual se determiné que el modelo mas apropiado para resolver la modelacién

matematica es por medio de Runge Kutta de cuarto orden.

3.6. Método numérico: Runge Kutta de cuarto orden.

Para el desarrollo del método numérico se implementd el de Runge Kutta de cuarto
orden, este método permite determinar la solucidbn de ecuaciones diferenciales
ordinarias, ademas “logra la exactitud del procedimiento de la serie de Taylor sin
necesitar el calculo de derivadas de orden superior” [142]. EI método consiste en la
resolucién de un sistema de ecuaciones de forma explicita, es decir, que obtiene el valor
de la variable desconocida para un tiempo determinado mediante las variables conocidas

en el tiempo anterior [143].
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Se selecciono Runge Kutta de cuarto orden debido a que este es uno de los métodos
mas utilizados para resolver ecuaciones diferenciales ordinarias y presenta un error de
truncamiento global de O(h#) [144] [142] que es menor con respecto a los de primer orden
O(h), segundo orden O(h?) y tercer orden O(h®), de igual manera este método tiene un
error menor que el método de Euler y Euler-Gauss[145]. La solucion de este método se

realiza mediante las ecuaciones presentadas a continuacion[142]:

1
Yi+1 = Vi + g (kl + Zkz + 2k3 + k4)h (EcuaCién 16)

Donde y; hace referencia a la condicion inicial del compuesto que se esté analizando, es
decir hace referencia a los valores seleccionados en el proceso de pirdlisis ya que ese
es el proceso que antecede la gasificacion. Por otro lado, las variables k; k, k3 y k,
representan el orden del método numérico y se calculan evaluando la ecuacién
diferencial en las coordenadas (x,y) segun lo indicado para cada una de estas. Las

ecuaciones para cada una de las variables k se muestra a continuacion.

ki = f(x,y) (Ecuacion 17)
1 1 )
k,=f (xl- + Eh' v + Eklh) (Ecuacién 18)
1 1 3
ks =f (xi + Eh' yi + Ekzh) (Ecuacién 19)
ky,=f(x; + h,y; + ksh) (Ecuacion 20)

En este método se selecciona un tamafio de paso (h) y un nUmero maximo de iteraciones
(n). Teniendo en cuenta que en este proceso las reacciones de los alquitranes son muy
rapidas y duran segundos, se decide tomar un tamafo de paso de 0,2 para controlar y
observar su efecto dentro del proceso de gasificacion, de esta manera se obtienen
48.652 iteraciones para completar el tiempo de residencia propuesto de 9000 segundos.
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3.7. Diagrama de flujo del proceso de calculo.

El método numérico de Runge Kutta puede ser explicado de una mejor manera mediante

el diagrama de flujo del proceso de calculo el cual se presenta en la figura 20.

Figura 20.

Diagrama de flujo del proceso de calculo de Runge Kutta de cuarto orden

Inicio

Definir condiciones iniciales T, Xuz, Xc, Xio),
xnaf

Entrada:
Definir condiciones iniciales (o, yo), Xs tamafio
de paso (h) y namero de iteraciones (n)

|

Calculo:
Calcula k4, Ko, K3, Ks para las coordenadas
(xy) establecidas

Calculo:
Calcular vis ¥i= Yinuevo

Xi=Xr

Fin

Nota. La figura muestra el diagrama de flujo del proceso de calculo del método numérico de Runge

Kutta de cuarto orden.
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4. ANALISIS DE LAS CINETICAS DE REACCION

Luego de la cuantificacién del hidrégeno se procede a realizar la variacion de los
parametros de temperatura, distribucion masica y composicion. De esta manera se
evalla que factor tiene mayor impacto en el proceso y bajo qué condiciones se obtiene

una cantidad mayor de hidrogeno.
4.1. Variacion de los reactivos con respecto a la temperatura.

Se inicia con la variacién de la temperatura y se observa su efecto sobre el consumo del
carbonizado y de los alquitranes, asi como también la influencia de esta variable sobre
el tiempo de reaccién. Los resultados para el carbonizado se presentan en la figura 21,

los del tolueno en la figura 22 y 23 y los del naftaleno en la figura 24 y 25.

Figura 21.

Efecto de la variacidon de la temperatura en el consumo de carbonizado

0,3
0,25
£ 02
c 600°C
2
2 0,15 700°C
Q
g 800°C
S 01
o 900°C
0,05 1000°C
0
0 2000 4000 6000 8000 10000

Tiempo (s)

Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicion del carbonizado a

diferentes temperaturas.

Teniendo en cuenta que las reacciones homogéneas del tolueno y naftaleno son muy
rapidas a altas temperaturas, se presentan figuras separadas a 600-700°C y 800-1000°C
para apreciar de una mejor forma el comportamiento del consumo de estos reactivos a
altas temperaturas.
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Figura 22.
Efecto de la variacién de temperatura entre 600°C y 700°C en el consumo

del tolueno
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Nota. En la figura se muestra la variacién de la composicion del tolueno a 600 y
700°C.

Figura 23.
Efecto de la variacion de temperatura entre 800°C, 900°C y 1000°C en
el consumo del tolueno.
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicion del tolueno a 800°C,
900°C y 1000°C.
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Figura 24.
Efecto de la variacién de temperatura entre 600°C, 700°C y 800°C en el

consumo de naftaleno.
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicion del naftaleno en la
gasificacion a 600°C, 700°C y 800°C.

Figura 25.
Efecto de la variacién de temperatura entre 900°C y 1000°C en el

consumo de naftaleno.
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicion del naftaleno en la
gasificacion a 900 y 1000°C.
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Se evidencia que para el caso de la gasificacién del carbonizado, a temperaturas de
600°C no ocurre la reaccion de gasificacion con vapor y la fraccion de carbonizados
permanece constante en el rango de tiempo evaluado. A 700°C se presenta la
reduccion de la masa de carbonizado en un 11,78% del total de la masa inicial. Para
800°C se presenta una reduccion del 80,61% con respecto a la masa inicial y el tiempo
de residencia evaluado. Mientras que para 900°C y 1000°C se presenta la reaccion de
la totalidad de la masa de carbonizado con tiempos de reaccion de 2264 y 589
segundos, respectivamente. Estos resultados son coherentes con los resultados

experimentales obtenidos por S. Rincon [26]

De igual manera, se evidencia que para las reacciones de los alquitranes a 600°C no
se presentan las reacciones de degradacion de alquitran, es por esto que las fracciones
de tolueno y naftaleno permanecen constantes a lo largo del tiempo. A 700°C y 800°C
se presenta la descomposicion del tolueno de un 58,58% y 98,36% respectivamente,
mientras que para el naftaleno es de un 19,56% y 97,36% respectivamente. Por otra
parte, a 900°C y 1000°C las reacciones aumentan la velocidad de reaccion de manera
significativa con tiempos de reaccion para el tolueno de 5 y 1 segundos
respectivamente, y para el naftaleno con tiempos de 26 y 3 segundos respectivamente.
Estos resultados coinciden con los resultados obtenidos por J. Andreas [138], R. Zwart
et al. [135] y G. Taralas et al. [136]

Estos resultados deben su comportamiento a que la temperatura es el factor méas
influyente dentro del proceso de gasificacion [146] [147] dado que se encarga de
propiciar la ruptura de moléculas pesadas a moléculas de bajo peso molecular. Por
ende, temperaturas mas altas implican un rompimiento mas rapido de estas moléculas.
No obstante, la tasa de gasificacion no implica necesariamente un aumento o
disminucién en la conversion de la reaccién. [148] Por lo cual se hace necesario analizar

el efecto de la temperatura en los productos obtenidos.

4.2. Variacién del hidrégeno con respecto a la temperatura, distribucién méasicay

composicion

Para realizar el andlisis del efecto de la temperatura, distribucién masica y composicion

se eligieron datos especificos, estos se presentan en la tabla 45 y se encuentran dentro
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del rango seleccionado en la tabla 35. De esta manera, se iniciara con el primer dato de
temperatura (700°C), el primer dato de distribucion masica (21% de carbonizado, 51%
de alquitrdn y 28% de gas) y se mostrara la variacién de las seis composiciones
seleccionadas bajo estas dos condiciones iniciales. Se realizar4 de la misma manera

para cada uno de los datos presentados.

Tabla 45.
Datos seleccionados para la variacion de temperatura, distribucion

masica y composicion.

1 2 3
Temperatura (°C) 700 800 900
Distribucién masica (%)
1 2 3
Carbonizado 21 33 33
Alquitran 51 39 51
Gas 28 28 16
Composiciones (%)
1 2 3 4 5 6
CO 43 50 43 43 43 43
CO: 47 40 45 45 45 45
Ho 4 4 6 6 6 6
CHa 6 6 6 6 6 6
Tolueno 50 50 50 80 20 50
Naftaleno 50 50 50 20 80 50
Carbon 77 77 77 77 77 66

Nota. La tabla presenta los parametros seleccionados para la variacion de
temperatura, distribucién masica y composiciones. Elaboracion propia.
A continuacion se presentan tres gréficas donde se evidencia el cambio de la
concentracion de hidrégeno con respecto al tiempo de residencia. A su vez se realiza la

variacion de las condiciones de operacion de la siguiente manera:

e Temperatura: 700°C

e 21% de carbonizado, 51% de alquitran y 28% de gas en la figura 26.
e 33% de carbonizado, 39% de alquitran y 28% de gas en la figura 27.
e 33% de carbonizado, 51% de alquitrdn y 16% de gas en la figura 28.
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Composicién 1 para todas las gréficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 47% de COz2, 4% de Hz2y 6% de CHasen la fraccidn gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitran 'y 77% de carbon en el carbonizado.
Composicion 2 para todas las gréaficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
50% de CO, 40% de CO2, 4% de Hzy 6% de CHasen la fraccion gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitrdn 'y 77% de carbo6n en el carbonizado.
Composicién 3 para todas las gréficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHasen la fraccion gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitran 'y 77% de carbén en el carbonizado.
Composicién 4 para todas las gréficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHasen la fraccidn gaseosa, 80% de
tolueno y 20% naftaleno en la fraccion del alquitran y 77% de carbon en el
carbonizado.

Composicién 5 para todas las gréficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHsen la fraccion gaseosa, 20% de
tolueno y 80% naftaleno en la fraccién del alquitran y 77% de carb6n en el
carbonizado.

Composicion 6 para todas las gréaficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHa en la fraccion gaseosa, 50% de

tolueno y naftaleno en la fraccién del alquitran y 66% de carbén en el carbonizado.
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Figura 26.

Variacion de la composicion del hidrogeno con distribucion masica 1
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicion del hidrégeno a 700°C,
con la distribucion mésica 1 y la variacion de composiciones presentadas en la tabla
43.

Figura 27.

Variacion de la composicion del hidrogeno con distribucion masica 2

0,12

=l
[

Composicion 1
Composicion 2
Composicion 3
0,04 Composicion 4

Composicion 5

Composicion hidrégeno (%)
2
[=)]

Composicion 6

0 2000 4000 6000 8000 10000
Tiempo (s)

Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicién del hidrégeno a 700°C,
con la distribucion masica 2 y la variacion de composiciones presentadas en la tabla
43.
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Figura 28.

Variacion de la composicion del hidrogeno con distribucion masica 3.
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicién del hidrégeno a 700°C,
con la distribucidon masica 3y la variacién de composiciones presentadas en la tabla
43.

Lo primero a evaluar de las figuras 26, 27 y 28 es el comportamiento exponencial de las
curvas obtenidas. Este se debe principalmente a la reaccion del tolueno que inicia a
700°C, sin embargo a esta temperatura la reaccion tiende a ser muy lenta por lo cual su
conversion al finalizar los 9000 segundos es baja [136]. Sucede igual para la reaccion
del carbonizado, donde a 700°C empieza la reaccion de manera lenta. Por otra parte, la
reaccion de desplazamiento agua — gas hacia atras y hacia adelante no ocurre a esta
temperatura. [130] [115]

La distribucién masica influye directamente en la cantidad de hidrégeno obtenido. Esto
se evidencia al observar las figuras 26 y 28 donde se presenta el porcentaje mas alto de
alquitrédn (51%) y con ello las concentraciones mas altas de hidrégeno (0,0912 y 0,0978
respectivamente). En la figura 27 el alquitrdn disminuye a 39% mientras que el
carbonizado aumenta de 21% a 33%, causando una disminucion en la concentracion de
hidrégeno de 0.07991 dado que, como se menciond anteriormente, a esta temperatura
la reaccion de carbonizado es lenta y tiene una baja conversion para un tiempo de

residencia de 9000 segundos [26]. Esto quiere decir que a 700°C el alquitran influye
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significativamente en la cantidad de hidrégeno obtenido en el proceso de gasificacion

con vapor de agua.

De igual manera, las concentraciones iniciales de los compuestos pertenecientes al
proceso resultan un factor determinante para la obtencién de hidrégeno. El tolueno
reacciona con agua a partir de los 700°C, por lo cual altas concentraciones de este
favorecen la formacion de hidrogeno, mientras que el naftaleno influye de manera

insignificante dado que su temperatura de reaccion se da a 950°C. [138]

Por otro lado, la variacién de las concentraciones iniciales de los compuestos gaseosos
tales como CO2, CO, H2 y CH4 no tienen un efecto significativo en la cantidad de
hidrégeno obtenido dado que la reaccion de desplazamiento de agua-gas no ocurre a
estas temperaturas, por lo cual no se presenta una reaccion que consuma monéxido o
diéxido de carbono. La variacion del hidrogeno inicial genera una obtencién mas alta de
este en la misma proporcién de la cantidad adicionada, no obstante, las concentraciones

iniciales de hidrogeno son muy bajas por lo cual la variacion es minima.

Adicionalmente, no se evidencia una variacion significativa al variar la concentracion
inicial del carbon ya que al ser tan lenta la reaccion del carbonizado a esta temperatura,

no se ve afectada por las concentraciones iniciales de este.

En la tabla 46 se presentan las concentraciones mas altas de hidrégeno en cada una de
las figuras presentadas. Ademas, se evidencia que en la figura 28 se presentan las
condiciones de operacion que permiten obtener el valor mas alto de hidrégeno para la

gasificacion a 700°C.

Tabla 46.
Composicion mas alta de hidrégeno para cada

distribucién masica a 700°C.

Figura H2 entrada H> salida
Figura 24 0,0168 0,0912
Figura 25 0,0168 0,07991
Figura 26 0,0096 0,09781

Nota. En la tabla se presenta el valor de hidrogeno mas
alto para cada una de las variaciones de distribucion

masica realizadas.
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A continuacion se presentan tres gréficas donde se evidencia el cambio de la
concentracion de hidrégeno con respecto al tiempo de residencia. A su vez se realiza la

variacion de las condiciones de operacion de la siguiente manera:

e Temperatura: 800°C

e 21% de carbonizado, 51% de alquitran y 28% de gas en la figura 29.

e 33% de carbonizado, 39% de alquitran y 28% de gas en la figura 30.

e 33% de carbonizado, 51% de alquitran y 16% de gas en la figura 31.

e Composicion 1 para todas las graficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 47% de COz2, 4% de H2y 6% de CHasen la fraccidn gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitran 'y 77% de carbodn en el carbonizado.

e Composicion 2 para todas las graficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
50% de CO, 40% de CO2, 4% de Hzy 6% de CHsen la fraccion gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccién del alquitran'y 77% de carbo6n en el carbonizado.

e Composicién 3 para todas las gréficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CH4en la fraccion gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitran 'y 77% de carbén en el carbonizado.

e Composicion 4 para todas las graficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHa en la fraccion gaseosa, 80% de
tolueno y 20% naftaleno en la fraccion del alquitran y 77% de carbdn en el
carbonizado.

e Composiciéon 5 para todas las gréaficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHasen la fraccion gaseosa, 20% de
tolueno y 80% naftaleno en la fraccion del alquitran y 77% de carbon en el
carbonizado.

e Composicion 6 para todas las graficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHa en la fraccion gaseosa, 50% de

tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitran y 66% de carbon en el carbonizado.
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Figura 29.

Variacion de la composicion del hidrogeno con distribucion masica 1

0,35
—. 03
&
2 0,25
% Composicion 1
- 02 Composicién 2
=
;E 0,15 Composicion 3
(=]
'g Composicion 4
Q- O!l .- .
g Composicion 5
© 0,05 Composicion 6

0

0 2000 4000 6000 8000 10000
Tiempo (s)

Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicién del hidrégeno a 800°C,
con la distribucidon masica 1y la variacién de composiciones presentadas en la tabla
43.

Figura 30.
Variacion de la composicion del hidrogeno con distribucion masica 2
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicién del hidrégeno a 800°C,
con la distribucidon masica 2 y la variacién de composiciones presentadas en la tabla
43.
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Figura 31.

Variacion de la composicion del hidrogeno con la distribucién masica 3
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicién del hidrégeno a 800°C,
con la distribucidon masica 3 y la variacién de composiciones presentadas en la tabla
43.

El comportamiento de las curvas obtenidas en las gréaficas 29, 30 y 31 varia en gran
medida con respecto a las graficas obtenidas a 700°C. Esto se debe principalmente a
gue a esta temperatura las reacciones se ven involucradas de manera significativa en el
proceso. Se evidencia que en un comienzo la gréfica tiene un comportamiento
exponencial con una pendiente bastante elevada, esto se debe a que la reaccién del
tolueno se ve favorecida a temperaturas entre 800-1000°C [138] y que las reacciones de
los alquitranes se caracterizan por ser bastante rapidas, en el caso del tolueno la reaccion

se tarda entre 400-500 segundos aproximadamente.

La grafica disminuye su pendiente una vez el tolueno deja de reaccionar y su
comportamiento se rige principalmente por la reaccion del carbonizado teniendo en
cuenta que “la gasificacion no catalitica con vapor de agua es una reaccion altamente
endotérmica, que requiere de temperaturas iguales o superiores a 800°C para obtener
conversiones mayores a 50%” [127]. Por otro lado, la reaccion de desplazamiento de
agua - gas hacia adelante es poco significativa en el proceso de gasificacion debido a
gue en ausencia de catalizadores y a temperatura de 800°C presenta bajas
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conversiones. [130] [115] No obstante, se podria mejorar la conversion a temperaturas
extremas donde se desarrollaria rapidamente o mediante el uso de catalizadores

heterogéneos. [115]

La distribucion masica influye de la misma manera a 800°C que como lo hace a 700°C.
Se evidencia que altas concentraciones de alquitrdn favorecen la produccion de
hidrégeno debido a que la adicidn de calor genera reacciones de craqueo térmico donde
se genera la ruptura de los hidrocarburos en gases no condensables. [135] De igual
manera el carbonizado afecta de manera considerable la cantidad de hidrégeno
obtenido, es por esto que se obtiene un valor méas alto (0,3353) cuando se favorece la
concentracion de alquitrdn y carbonizado que cuando se favorece Unicamente la

concentracion de alquitran (0,2879).

En cuanto a las composiciones iniciales de los compuestos obtenidos de la pirdlisis, se
evidencia que el aumento en la concentracion del tolueno favorece directamente la
cantidad de hidrogeno y adicional “la presencia de este compuesto incrementa su
velocidad de reaccion” [138]. Por otro lado, al aumentar la composicion del naftaleno y
disminuir la del tolueno se presenta una disminucién considerable en el hidrégeno dado
gue la reaccion de naftaleno se favorece a temperaturas entre 950-1250°C por lo cual a

800°C la conversién es baja.

La variacién de la composicion del carbdn presente en el carbonizado, analizada
mediante la composicion 3y 6 presentadas en las graficas 29, 30y 31, permite evidenciar
gue una menor concentracion de carbon disminuye la cantidad de hidrégeno dado que
la reaccion de carbonizado tendria una cantidad de menor de materia prima con la que
reaccionar. Por otra parte, los compuestos gaseosos no condensables presentan una
variacion insignificante en el proceso dado que como se mencion6 anteriormente, la
reaccion de desplazamiento agua-gas presenta conversiones muy bajas a estas

condiciones de operacion.

En la tabla 47 se presentan las concentraciones mas altas de hidrégeno en cada una de
las figuras presentadas. Ademas, se evidencia que en la figura 28 se presentan las
condiciones de operacion que permiten obtener el valor mas alto de hidrégeno para la

gasificacion a 800°C.
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Tabla 47.

Composicion mas alta de hidrégeno para cada

distribucién masica a 800°C.

Figura Hz entrada | H. salida
Figura 29 0,0168 0,2879
Figura 30 0,0168 0,2781
Figura 31 0,0096 0,3353

Nota. En la tabla se presenta el valor de hidrégeno mas

alto para cada una de las variaciones de distribucién

masica realizadas.
A continuacion se presentan tres graficas donde se evidencia el cambio de la
concentracion de hidrégeno con respecto al tiempo de residencia. A su vez se realiza la

variacion de las condiciones de operacion de la siguiente manera:

e Temperatura: 900°C

e 21% de carbonizado, 51% de alquitran y 28% de gas en la figura 32.

e 33% de carbonizado, 39% de alquitran y 28% de gas en la figura 33.

e 33% de carbonizado, 51% de alquitran y 16% de gas en la figura 34.

e Composicion 1 para todas las graficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 47% de COz2, 4% de H2y 6% de CHas en la fraccion gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitran 'y 77% de carbon en el carbonizado.

e Composicion 2 para todas las graficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
50% de CO, 40% de CO2, 4% de Hzy 6% de CHasen la fraccion gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitrdn'y 77% de carbon en el carbonizado.

e Composicién 3 para todas las gréficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHasen la fraccion gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitran y 77% de carbén en el carbonizado.

e Composicion 4 para todas las graficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHa en la fraccion gaseosa, 80% de
tolueno y 20% naftaleno en la fraccion del alquitran y 77% de carbon en el

carbonizado.
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Composicién 5 para todas las gréficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de Hz2y 6% de CHa en la fraccion gaseosa, 20% de
tolueno y 80% naftaleno en la fraccion del alquitran y 77% de carbdén en el
carbonizado.

Composicién 6 para todas las gréaficas segun lo obtenido en el proceso de pirdlisis:
43% de CO, 45% de CO2, 6% de H2y 6% de CHasen la fraccion gaseosa, 50% de
tolueno y naftaleno en la fraccion del alquitran y 66% de carbén en el carbonizado.

Figura 32.
Variacion de la composicion del hidrogeno con distribucion masica 1
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicién del hidrégeno a 900°C,
con la distribucion méasica 1y la variacién de composiciones presentadas en la tabla
43.
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Figura 33.

Variacion de la composicion del hidrogeno con distribucion masica 2
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicién del hidrégeno a 900°C,

con la distribucidon masica 2 y la variacién de composiciones presentadas en la tabla
43.

Figura 34.
Variacion de la composicion del hidrogeno con la distribucién masica 3
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Nota. En la figura se muestra la variacion de la composicién del hidrégeno a 900°C,
con la distribucion méasica 3y la variacion de composiciones presentadas en la tabla
43.
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El comportamiento de las curvas obtenidas en las gréficas 32, 33 y 34 es similar a las
gréficas obtenidas a 800°C, la principal diferencia radica en el tiempo de residencia de
cada una de las reacciones pertenecientes al proceso debido a que esta temperatura se
acelera la velocidad de reaccion de los alquitranes y del carbonizado. [138] [26] Las
reacciones de los alquitranes rondan los 10-30 segundos para el tolueno y 5-15
segundos para el naftaleno. De igual manera el carbonizado reduce el tiempo de reaccién

de 9000 segundos a 2200 segundos.

Se evidencia que las gréaficas presentan tres comportamientos diferentes a lo largo del
proceso. Se inicia de manera exponencial y con una pendiente bastante elevada en los
primeros segundos de reaccion debido a que en este tiempo ocurren las reacciones de
los alquitranes, cuando estas terminan la pendiente disminuye hasta los 2264 segundos.
Finalmente se presenta un comportamiento lineal debido a la reaccién de
desplazamiento de agua-gas la cual presenta un comportamiento insignificante debido a
que a 875°C la reaccion reversible empieza a actuar a bajas conversiones en el proceso.

Sin embargo, esta reaccion se contrarresta con la reaccion hacia adelante. [115]

La distribucion masica tiene el mismo efecto a 700, 800 y 900°C no obstante, se
evidencia que a 900°C la cantidad de hidrégeno obtenido es superior en todos los
escenarios en comparacion con las otras temperaturas. Esto se debe a que el aumento
de temperatura conduce a mayores rendimientos de gas con una reduccion en las
cantidades de carbon y alquitran ya que se favorece el rompimiento de hidrocarburos y
se mejora la reaccion del carbonizado con vapor de agua [146]. De igual manera varias
investigaciones apuntan a que la temperatura variable mas importante del proceso de

gasificacion y su punto 6ptimo se encuentra entre 800-900°C [146] [147]

Por otro lado, las composiciones de los compuestos obtenidos de la pirélisis muestran
una variacion significativa en la produccion de hidrégeno. Al igual que a 800°C, el
aumento en la concentracion de tolueno y carbon favorecen el hidrégeno mientras que
al incrementar la concentracién de naftaleno se disminuye en gran proporcion el producto
de interés. Adicionalmente, aunque las concentraciones de los compuestos gaseosos no

influyen de manera significativa en la cantidad de hidrogeno obtenido se evidencia
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variaciones en los tiempos de residencias, esto puede deberse a la reaccion de

desplazamiento de agua-gas.

En la tabla 48 se presentan las concentraciones mas altas de hidrogeno en cada una de
las figuras presentadas. Ademas, se evidencia que en la figura 28 se presentan las
condiciones de operacion que permiten obtener el valor mas alto de hidrégeno para la
gasificacion a 900°C.

Tabla 48.
Composicién mas alta de hidrégeno para cada

distribucién masica a 900°C.

Figura H2 entrada H2 salida
Figura 32 0,0168 0,358
Figura 33 0,0168 0,3144
Figura 34 0,0096 0,3919

Nota. En la tabla se presenta el valor de hidrogeno mas
alto para cada una de las variaciones de distribucion

masica realizadas.

Finalmente, luego de analizar las variaciones para cada uno de los parametros definidos
se identificaron las condiciones a las cuales se obtiene una mayor cantidad de hidrogeno.
Estas condiciones son: 900°C, 51% de alquitran, 33% de carbonizado, 16% de gas y
composiciones de 40.8% de tolueno, 10,2% de naftaleno, 25,41% de carbon, 6,88% CO,
7.2% de CO2y 0,96% H2. De esta manera se obtiene una concentracion de hidrégeno
del 39,19% en 2462 segundos.

122



Figura 35.

Productos obtenidos del proceso de gasificacion a 900°C
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Nota. En la figura se muestra la variacién de la composicion de los productos
obtenidos a 900°C.

En la figura 35 se presenta la concentracion de los productos obtenidos del proceso de
gasificacion con vapor de agua a 900°C. Se evidencia una mayor produccion de
mondxido de carbono debido a que por relacién estequiométrica este compuesto se ve
favorecido en las reacciones de carbonizado y de los alquitranes, ademas su consumo
por la reaccion de desplazamiento de agua-gas es muy bajo. Este comportamiento
concuerda con la investigacion realizada por Mendoza, quien reporta que a bajas
presiones (1 bar) el incremento de temperatura de 600°C a 950°C genera un aumento
en la fraccion molar del mondxido de carbono, obteniendo el valor mas alto a 950°C
[149].

Adicionalmente la concentracion de dioxido de carbono presento cambios insignificantes
a lo largo del proceso de gasificacion, esto se debe a que la reaccion de desplazamiento
de agua-gas presenta rendimientos bajos a las condiciones de operacion del proceso.
Estos resultados son similares a los presentados en las investigaciones de Franco et al.
[146], Wang [120] y Kriengsak [150] donde se reportan los mismos comportamientos

para los productos obtenidos.
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5. CONCLUSIONES

A continuacién se presentan las conclusiones del trabajo desarrollado

Identificar las caracteristicas fisicoquimicas tales como distribucion masica, composicion,
area superficial y densidad de los productos obtenidos de la pirdlisis de diferentes
biomasas y a diferentes temperaturas permite analizar la manera en que estas
condiciones de operacion afectan los productos obtenidos. Se establecié que el factor
mas determinante en la gasificacion es la temperatura debido a que esta influye
directamente en la cinética de reaccion y delimita la conversion de reactivos a productos.
Seguido de este, el segundo factor mas influyente es la distribucibn masica porque
condiciona la cantidad de reactivo presente en el proceso. Siendo asi, mayores

cantidades de alquitran y carbonizado favorecen la produccion de hidrégeno.

Se realizdé la busqueda bibliografica de las caracteristicas fisicoquimicas para las
biomasas seleccionadas y se identificaron comportamientos similares en la fraccion
solida, liquida y gaseosa, por lo cual se logré hacer la seleccion de rangos de operacion
gue abarcan el 60-100% de los resultados recolectados y que adicionalmente se
utilizaron como datos iniciales en el proceso de gasificacion propuesto en este trabajo.
Adicionalmente se determind que la biomasa mas favorable para el proceso de
gasificacion segun sus caracteristicas fisicogquimicas es la madera, ya que presenta un

bajo porcentaje de humedad y de cenizas y el porcentaje mas alto de material volatil.

El proceso de gasificacion se caracteriza por presentar multiples reacciones, sin embargo
teniendo en cuenta que este trabajo no contempla el uso de catalizadores, considera
presion atmosférica y un rango de temperatura entre 700-900°C se seleccionaron las
reacciones de gasificacion con vapor, desplazamiento de agua-gas y craqueo térmico de
tolueno y naftaleno debido a que se ajustan a las condiciones establecidas.
Adicionalmente las cinéticas de reaccion establecidas para el proceso siguen el modelo
de ley de potencias dado que segun la literatura permiten una buena aproximacion,
funciona para un rango de temperaturas amplio y no requieren de datos experimentales
tales como longitud de poro y densidad real. Los parametros cinéticos se seleccionan

teniendo en cuenta el modelo de cinética establecido.
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Al analizar los resultados obtenidos se evidencia que la mejor condicion para la
produccion de hidréogeno se da a una temperatura de 900°C con 33% de carbonizado,
51% de alquitran y 16% de gas. Con concentraciones de 43% de CO, 45% de CO2, 6%
de H2, 6% de CHa, 80% de tolueno, 20% de naftaleno y 77% de carbdn presente en el
carbonizado. De esta manera se obtiene una mezcla de gases con una composicion de
hidrégeno de 39,19% en 2462 segundos.
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ANEXO 1.
RECOMENDACIONES

La cuantificacion del hidrogeno brinda una aproximacion del proceso experimental, para
futuras investigaciones se recomienda plantear el proceso de forma practica con el fin de

comparar los resultados obtenidos de manera tedrica en esta investigacion.

Se recomienda el estudio de métodos de separacion para la mezcla de gases obtenidos

con el fin de obtener hidrogeno de alta pureza.

La reaccion de desplazamiento de agua-gas brinda un aporte significativo en el proceso
de gasificacién es por esto que para obtener un mayor rendimiento de hidrégeno se

recomienda considerar catalizadores que potencien esta reaccion.

La gasificacion depende de la temperatura a la que se lleve a cabo el proceso. Es por
esta razon que se recomienda considerar un comportamiento no-isotérmico en futuras
investigaciones, con el fin de evaluar el comportamiento de las reacciones endotérmicas

y exotérmicas a lo largo de todo el proceso.
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