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Resumen

Evaluacion de las condiciones de operacion para el
proceso de gasificacion del bagazo de cana panelera

El objetivo de este trabajo es estudiar la descomposicion del bagazo de cana panelera en el
proceso de pirdlisis, gasificacion y oxidacién de su carbonizado. Para alcanzar este objetivo, se
realiza un estudio experimental a escala laboratorio en un sistema de reaccién termoquimico,
el cual permite la medicién de la pérdida de masa de la materia prima al modificar la
temperatura, el tiempo, la atmosfera reaccionante (inerte, agua, oxigeno), asi como también,
cuantificar los productos resultantes e identificar la composicién del gas efluente en cada
proceso. Los datos experimentales obtenidos permiten el analisis y estudio del comportamiento
de la materia prima bajo diferentes condiciones de proceso, obteniendo como resultados
una serie de 4 reacciones paralelas e independientes en el proceso de pirdlisis, una tinica
contribucion al someter al carbonizado de bagazo de cana panelera a la gasificacién con vapor
de agua, y finalmente una serie de dos etapas en el proceso de combustién de carbonizado de
bagazo de cana panelera. Para cada uno de los procesos estudiados se evalta la influencia
de parametros de operacion como: agente de reaccién, tasa de calentamiento y distribucion
carbonizado/biomasa, y se estiman los valores de los pardmetros cinéticos ligados a cada
proceso.

Palabras clave: Gasificacion, Bagazo de cana panelera, Pirdlisis, Condiciones de

operacion, Parametros cinéticos.
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Abstract

Assessment of the Operating Conditions for Panela
Cane Bagasse Gasification Process

The objective of this work is to study the decomposition of panela cane bagasse in the process
of pyrolysis, gasification, and oxidation of its char. To achieve this objective, an experimental
study is carried out on a laboratory scale in a thermochemical reaction system, which allows
measuring the loss of mass of the raw material with the increase in temperature, change the
reacting atmosphere (water, inert, oxygen), as well as quantifying the resulting products and
identifying the composition of the effluent gas in each process. The experimental results allow
the analysis and study of the behavior of the raw material under different process conditions,
which allows the identification of a series of 4 parallel and independent reactions in the
pyrolysis process, a single contribution by subjecting the carbonized of panela cane bagasse to
gasification with water vapor, and finally a series of two reactions in the combustion process
of carbonized bagasse from panelera cane. For each of the processes studied, the influence
of some operating parameters is evaluated and the values of kinetic parameters that govern
each process are estimated.

Keywords: Gasification, Panela cane bagasse, Pyrolysis, Operational conditions, Kinetic
parameters.
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Introduccion

Esta tesis de maestria se desarrolla dentro del proyecto: Evaluacién del potencial de produccién
de gas de sintesis y energia a partir de bagazo de cana de la industria Panelera de Cundinamarca,
del Ministerio de Ciencia, Tecnologia, e Innovacion, MINCIENCIAS. El objetivo principal
es estudiar el proceso de gasificacion, abarcando la caracterizacion de la materia prima, el
estudio cinético de diferentes procesos para el bagazo de cana panelera: pirdlisis, combustion y
gasificacion con vapor de agua; y un analisis comparativo del proceso de gasificacién variando
de las condiciones de operacion.

Para estudiar el comportamiento del bagazo de cana en los diferentes procesos termoquimicos,
se realiza una caracterizacién cinética utilizando un sistema de reacciéon termoquimico que
permite la medicién y cuantificacién de la pérdida de masa de la muestra y la generacién
de gases. A partir de los datos obtenidos experimentalmente se identifican los modelos que
describen cada proceso, y se estiman los valores de los parametros cinéticos de los mismos.
Para finalizar, se identifica la influencia al variar la tasa de calentamiento, el agente de reaccién
y la distribucién biomasa/carbonizado en el proceso de gasificacion de bagazo de cana panelera.

El primer capitulo relaciona los conceptos involucrados en el planteamiento, desarrollo y
ejecucion de la tesis, para esto, describe la materia prima, el proceso de transformacion con
sus diferentes etapas, y los modelos utilizados para el estudio de la cinética de reaccion.
Posteriormente, en el capitulo 2, se exponen los materiales y métodos utilizados en cada
etapa experimental, el equipo de termogravimetria utilizado, y los planes experimentales de
cada etapa.

En el capitulo 3 se relacionan y los resultados obtenidos para la caracterizacién de la materia
prima, el estudio cinético de la pirdlisis del bagazo de cana panelera, y la combustion y
gasificacion del carbonizado de bagazo de cana panelera. Asi mismo, en este capitulo se
relaciona el tratamiento de los datos, los resultados, y la discusion de los mismos para cada
etapa. En seguida, el capitulo 4 muestra los resultados de la dltima fase experimental, en
donde se varian las condiciones de operacién del proceso de gasificacién. Alli también se
relaciona el analisis comparativo realizado con base en los hallazgos identificados después
de ejecutar el plan experimental. Finalmente el capitulo 5, involucra las conclusiones del
proyecto, asi como también, las recomendaciones para futuras investigaciones.



1 Bagazo de caina panelera en Colombia
y gasificacion.

En este capitulo se presenta el contexto en el cual se lleva a cabo la presente Tesis de
Maestria. Para esto, se describe el bagazo de cana panelera como materia prima, y la
importancia de esta agroindustria en Colombia y en el departamento de Cundinamarca. Asi
mismo, se presenta la gasificacion como alternativa para el aprovechamiento tecnologico de
esta biomasa, describiendo las generalidades de cada una de sus etapas y las tecnologias de
gasificacion. Finalmente, se introduce el estudio de la cinética de reaccion, mencionando los
modelos y métodos empleados en la determinacion de los pardmetros cinéticos.

1.1. Materia prima: bagazo de caiia panelera

1.1.1. Generalidades del bagazo de caia

El bagazo de cana es el mayor residuo agroindustrial resultante de la extraccion del jugo de
cana utilizado para la produccién de aztucar, panela o etanol carburante. Este representa
cerca del 30 % en peso de la cana procesada, que dependiendo del método de extraccién, varia
en sus propiedades fisicoquimicas: forma, granulometria, composicion quimica y contenido
de humedad. La composicién del bagazo de cana se ve influenciada principalmente por las
condiciones de cultivo, cosecha y transporte de la cana [45]. Sin embargo, al ser una biomasa
sus componentes predominantes se mantienen: celulosa, hemicelulosa y lignina.

En la industria de refinacién para la produccion de azicar y alcohol, la disposicion y uso del
bagazo de cana estan ampliamente estudiados. Actualmente, la cogeneraciéon de energia es uno
de los métodos mas utilizados, donde por combustion se obtiene calor, que a su vez permite la
generacién de vapor, moviendo asi, las turbinas para la produccién de electricidad [61]. Dicha
electricidad contribuye con el abastecimiento energético requerido en el proceso, incrementando
la sostenibilidad del mismo [25]. De igual forma, otras alternativas de aprovechamiento han
surgido: produccién de biocombustibles, productos quimicos, biomateriales, entre otras
[30; 33; 37; 53]. Por medio de éstas, no sélo se busca generar un beneficio econémico, sino
también, mitigar los impactos medioambientales generados actualmente por este residuo.

En el cultivo de cana se encuentran dos variedades principalmente: la cana de azicar y la cana
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panelera. Las condiciones del cultivo son similares: altitudes entre los 700 y 2000 m.s.n.m,
temperaturas entre los 20 y 30°C, suelos franco y franco-arcillosos, con pH entre 6,1 y 7.7, vy,
brillo solar necesario entre 5 y 8 horas diarias. En el cultivo de cana panelera se busca alcanzar
caracteristicas como: baja floracién, alto contenido de sacarosa, resistencia al volcamiento,
a la sequia, a plagas y enfermedades, entre otras [6; 14]. A pesar de que la cana panelera
no presenta grandes diferencias en las caracteristicas fisicoquimicas en relacién a la cana
de azucar, las oportunidades de utilizacion estan condicionadas a la cadena agroindustrial
(cultivo, cosecha, procesamiento) y al desarrollo tecnolégico del proceso productivo.

1.1.2. Bagazo de caina panelera en Colombia

En los ultimos 10 anos la produccion nacional promedio de la cana panelera fue de 1 millén
de t anual, lo cual convierte a la industria panelera en una de las méas importantes en el
territorio. Actualmente, representa el 12 % de los cultivos agroindustriales [16], genera 350.000
empleos directos y mas de 650.000 empleos indirectos [20]. Los departamentos con mayor
participacion en la produccién de esta cana son: Antioquia, Cundinamarca y Santander. Con
cerca de 41.000 ha plantadas y 83.330 t producidas durante el primer semestre de 2019,
Cundinamarca es el segundo mayor productor de panela a nivel nacional [15].

La transformacion de la cana panelera se lleva a cabo en trapiches. En estas locaciones se
extrae el jugo de cana en molinos, cuya eficiencia varia segtn el nivel de tecnificacién. Si
bien es cierto que en la refineria de la cana de aztcar, el bagazo es aprovechado de forma
controlada como fuente energética del proceso, la industria panelera no tiene el mismo nivel
de desarrollo. El bagazo residual se utiliza como fuente térmica por combustién directa, para
evaporar el agua y concentrar los azucares extraidos. De forma artesanal, la combustion
se lleva a cabo en la hornilla panelera (con parrillas formadas por un conjunto de barrotes
tendidos horizontalmente, separados de tal forma que permitan el flujo de aire requerido para
la combustién), ceniceros construidos con excavaciones directas en la tierra; y una puerta de
alimentacién [42].

En ocasiones, la combustion se realiza adicionando materiales como madera o caucho
neumatico, lo que permite aumentar la energia térmica generada. Cerca del 88 % de los
trapiches en Colombia tienen una capacidad de produccién menor a 100 kg de panela por
hora [22], esta capacidad de produccién se puede asociar a un proceso artesanal, con bajo
nivel de industrializacion. Estudios concluyen que los trapiches con bajo desarrollo tecnologico
aprovechan tnicamente el 30,4 % de la energia producida durante la combustién, lo cual
representa una baja eficiencia de aprovechamiento [62].

La combustién artesanal del bagazo de cana panelera, aunque brinda una solucién parcial al
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requerimiento energético del proceso y aporta a la sostenibilidad del mismo, presenta factores
negativos como las emisiones contaminantes descargadas al ambiente, la afectacion de la
atmosfera circundante a los trapiches, y el aumento de la carga contaminante con el uso de
otros materiales, lo que impulsa la bisqueda de otras alternativas de utilizacién.

Asi mismo, el nivel de tecnificacion del trapiche influye también en el contenido de humedad
del bagazo obtenido. Un mayor contenido de humedad favorece la proliferaciéon de hongos y
bacterias, lo que aumenta la velocidad de degradacién de este residuo [17]. Como solucién a
esto, se cuenta con depédsitos conocidos como bagaceras, donde se lleva a cabo un secado a
condiciones ambientales por conveccién natural de aire, requiriendo grandes espacios cubiertos
y ventilados. Adicionalmente, altos porcentajes de humedad disminuyen el poder calorifico
del bagazo de cana, ya que durante el proceso de secado se requiere mayor cantidad de calor
para la remocién del agua, lo cual se traduce en menores eficiencias energéticas a lo largo del
proceso.

1.2. Proceso de transformacion: Gasificacion de biomasa

La gasificacién es la conversion de un material sélido a un mezcla gaseosa de mayor densidad
energética que la materia prima, en presencia subestequiométrica de un agente oxidante.
El gas obtenido, denominado “gas de sintesis” se puede utilizar como combustible, o como
materia prima para la elaboracion de productos quimicos. La gasificacion produce gases
combustibles de mayor poder calorifico que el gas obtenido por combustién, lo que permite
un mejor aprovechamiento del residuo y mayor eficiencia en la obtencién de energia térmica
y eléctrica [13].

Una caracteristica propia de la gasificacion es el requerimiento de un agente de reaccién. A
diferencia de la pirdlisis, donde el medio de reaccién es inerte, en la gasificacién se busca
que el medio circundante a la materia prima, interactie con ésta, con el fin de obtener gases
de bajo peso molecular como CO e Hy [7]. Los agentes de reaccién més utilizados son: aire,
vapor de agua, oxigeno y diéxido de carbono.

La Figura 1-1, involucra las diferentes etapas del proceso de gasificacién de biomasa: secado,
pirdlisis, y reduccién del carbonizado. A continuacién se describe cada una de ellas y sus
principales caracteristicas.

1.2.1. Secado

Dependiendo del tipo de biomasa y su proceso de transformacion, el contenido de humedad
puede variar entre 30 % y 90 % en peso. Dicha caracteristica delimita el uso de las tecnologias
de gasificacién. Por ejemplo, en los gasificadores de corriente ascendente se utilizan biomasas
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Figura 1-1: Secuencia de reaccion y rutas potenciales para el proceso de gasificacion.
Adaptado de [7].

con hasta un 50 % de humedad, mientras que los gasificadores de lecho fluidizado admiten
contenidos menores al 10 % [44; 57]. El secado se lleva a cabo a temperaturas por encima
de 100 °C donde la humedad se remueve de forma irreversible de la biomasa. Asi mismo,
a medida que aumenta la temperatura, los compuestos de bajo peso molecular también
conocidos como extractos, se volatilizan hasta cerca de los 200 °C [7].

1.2.2. Pirdlisis

La pirdlisis también conocida como etapa de desvolatilizacién tiene lugar entre 350 °C y 650
°C. Esta etapa no requiere de un agente de reacciéon adicional y en la mayoria de los casos se
desarrolla en atmosfera inerte. Con el incremento de la temperatura, se da la transformacién
del solido en nuevas especies, dando como resultado: residuo sélido, volatiles condensables,
y gases. La distribuciéon de estos productos depende principalmente de las condiciones de
operacion en que se lleva a cabo la pirdlisis. La fase gaseosa contiene en su mayoria: Hy y CO,
y, en menor proporciéon CO, y CHy. Asi mismo, la fase liquida se compone principalmente
por agua, alquitranes, que hacen referencia a compuestos organicos pesados insolubles en
agua, y compuestos oxigenados solubles en agua. Finalmente, el carbonizado esta constituido
mayoritariamente por el carbdn fijo presente en la biomasa y las cenizas [41].

1.2.3. Gasificacion del carbonizado

La gasificacion del carbonizado ocurre posterior a la pirdlisis. Esta se lleva a cabo en presencia
de un agente oxidante y corresponde a la oxidacion parcial de un sélido orgénico a temperaturas
entre 800 °C y 1000 °C [50]. Las reacciones que se presentan en esta etapa pueden ser de
cardcter homogéneo o heterogéneo (Tabla 1-1). Las reacciones de combustién, metanacion, la
reaccion de Boudouard y de gasificacion con agua, son las principales reacciones heterogéneas
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y refieren a la interaccion entre el carbonizado y el medio de reaccién. Las reacciones
homogéneas, en fase gaseosa, pueden ser de reformado, combustion, y desplazamiento, entre
otras. [7; 31].

Tabla 1-1: Tipos de reacciones de gasificacion

Tipos de reacciones de gasificacion
C+1/2 0, — CO
C + Oy — COq
CO + 1/2 Oy — COq
Hy; + 1/2 Oy — H50

Reacciones de combustiéon

Reaccion de Boudouard C + COq < 2CO
Reaccion agua-gas C + Hy,O < CO+H,
Reaccién de metanacion C+ 2Hy — CHy
Reaccién de desplazamiento de CO CO + H,0 « CO, + H,
Reaccion de reformado agua-metano CH,; + H,O < CO+3H,

Reaccion de reformado metano-diéxido de carbono CH, + CO, + 2CO+2 H,

1.2.4. Tipos de gasificadores

Dependiendo de la tecnologia de gasificacion, las etapas previamente descritas, se desarrollan
en diferentes tiempos y lugares en el reactor. Cada tecnologia de gasificacién se caracteriza
por presentar diferentes pardmetros de proceso (tiempos de residencia, tasas de calentamiento,
gradientes de temperatura, etc.) que determinan la distribucién de los productos obtenidos.
Los gasificadores se clasifican con base en la disposicién del sélido en gasificacores de 1)Lecho
Fijo: Contra-corriente, co-corriente y de flujo cruzado, y gasificadores de 2) Lecho Movil:
fluidizado, de arrastre, rotatorio. [41]

Reactor de lecho fijo: Se caracteriza por su simplicidad, y facilidad de operacién, que,
combinadas con sus bajos costos de operacion, lo hacen uno de los tipos de gasificadores mas
utilizados [4]. En esta configuracién, la materia prima se soporta en una rejilla mientras que
el agente de reaccién la atraviesa, después de que los gases calientes producidos evacuan el
reactor. La energia requerida puede ser provista desde el interior por el mismo proceso, o
por una fuente externa. La naturaleza del gasificador refiere que la materia prima no debe
ser aglomerante, de forma tal que se sea un lecho permeable [57]. La transferencia de calor
de los reactores de lecho fijo tiende a ser baja, ya que la distribucion de la materia prima
disminuye la homogeneidad en la temperatura, y la composicion de los productos a lo largo
de la secciéon del gasificador [7]. El rendimiento de este tipo de reactores es relativamente
bajo, sin embargo, su eficiencia térmica puede ser alta segtin la configuracién que presente
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(corrientes paralelas o contracorriente), debido a que la temperatura del gas de salida tiende
a ser baja, lo cual resulta en cantidades significativas de metano y alquitranes. Se pueden
clasificar en: contra-corriente, co-corriente y de flujo cruzado, segun la direccién en la que se
alimenta el agente de reaccién y el sélido. Estas configuraciones influyen en la distribucién y
composicién de los fracciones obtenidas [57].

Horno rotatorio: Esta conformado por un reactor cilindrico en rotacién, con un angulo
de inclinacién entre su seccion de entrada y salida. Se caracteriza por su elevada tolerancia
a la variacion de las propiedades fisicas y quimicas de las materias primas a procesar, y a
la disminuciéon de los gradientes de temperatura en el reactor. En cuanto al calentamiento,
puede realizarse en contacto directo entre el medio de calentamiento y el producto procesado,
o por calentamiento indirecto. Dependiendo del tipo de calentamiento, la relacién longitud/
didmetro varia entre 5 y 12 para calentamiento directo y entre 5 y 10 para calentamiento
indirecto. Debido a la rotacién continua del reactor, el contacto de la materia prima con el
medio de reaccién se incrementa [34]. Por lo anterior, su funcionamiento es independiente del
tamano de grano del material que se procesa. Adicionalmente, presenta condiciones adecuadas
para la transferencia de calor y masa entre las fases, asi como también, el control de los
tiempos de residencia tanto de la fase volatil como de la fase sélida [38].

Reactor de lecho fluidizado: Se destaca por su buen indice de mezclado y la uniformidad
en la temperatura a lo largo de la seccién del reactor, en este, los granulos de materia prima
se mantienen semi-suspendidos con el paso del agente de reacciéon a velocidades establecidas,
reduciendo el riesgo de aglomeraciones [7]; los sélidos fluyen rapida y repetidamente desde
el fondo hacia la cima, mientras el gas circula uniformemente. Es por lo anterior, que en
los gasificadores de lecho fluidizado la secuencia de las diferentes etapas (secado, pirdlisis,
oxidacién y reduccion) no es obvia asi como en los gasificadores de lecho fijo [57]. Por otro
lado, esta tecnologia requiere que las materias primas estén finamente molidas en pequenas
particulas, asi mismo, el flujo de gas debe ser lo suficientemente alto para mantener los
sélidos suspendidos sin dirigirlos hacia la cima del sistema [57]. El reactor de lecho fluidizado
involucra altas tasas de calentamiento y altas tasas de transferencia de masa. Sin embargo,
presenta mayor generacion de alquitranes, asi como también, elevados costos de operacién y
mantenimiento.

1.3. Cinética de reaccion

El estudio de la cinética de reaccién es fundamental en el escalamiento industrial, diseno de
reactores y estudio de procesos en general. Su objetivo principal es determinar una expresién
matematica que permita predecir la concentracion de las especies quimicas involucradas
en el tiempo, teniendo en cuenta las condiciones de operacion. Para esto, se establece un
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mecanismo que involucre las diferentes reacciones de transformacién que tienen lugar durante
el proceso.

En los procesos de transformacién termoquimica de biomasa la determinacion exacta del
mecanismo de reaccion es dificil, debido a la complejidad y variabilidad de la materia prima y
las diferentes etapas intermedias que se pueden presentar. Por lo anterior, se utilizan modelos
de conversion simplificados que permiten la aproximacion a la cinética del proceso.

1.3.1. Modelo de reaccidn de pirdlisis

La pirdlisis de biomasa produce fracciones de compuestos solidos, liquidos y gaseosos. La
biomasa estd compuesta por polimeros de C, H, O y otros elementos, por lo que, durante la
descomposicién quimica se presentan una gran cantidad de reacciones multiples, consecutivas,
y competitivas. El estudio de la cinética de reaccion para la pirdlisis de biomasa, permite el
desarrollo de diferentes modelos, no sélo involucrando la descomposicién de la materia prima,
sino también, de los principales polimeros que la componen: celulosa, hemicelulosa y lignina.
Estos modelos cinéticos usualmente se expresan segin el rendimiento hacia las fracciones
obtenidas.

A continuacién se describen los modelos de reaccion para la pirdlisis de biomasa y algunos de
sus macropolimeros (Celulosa), relacionados en la Tabla 1-2:

= Modelo cinético de un paso: Es el modelo cinético mas simple utilizado para la
expresar la descomposicion de la biomasa en la pirdlisis. En éste, se asume que la
descomposicion de la materia se da en una sola reaccién, produciendo material volatil
y carbonizado en una reaccién de primer orden. Las reacciones de segundo orden se
ven obstaculizadas por la fase sélida, dado lo anterior, es importante considerar que la
velocidad de reaccién es mayor en la superficie del sélido que en el interior. [60].

» Modelo de tres reacciones paralelas: El modelo cinético de tres reacciones paralelas
e independientes se utiliza para describir la pirdlisis a tasas de calentamiento moderadas.
Este considera que la descomposicion de la biomasa se da a través de la descomposicion
de sus tres componentes principales sin que haya interaccién alguna entre ellos [46].
Usualmente se presentan tres zonas (o pseudocomponentes), cada una asociada con la
desvolatilizacién de los componentes principales: celulosa, hemicelulosa y lignina [28].

» Modelo de seis reacciones independientes de primer orden: Este modelo
integra la descripcion de los fenémenos fisicos y quimicos involucrados en la pirdlisis
de madera seca, y el modelo simplificado de secado. Este involucra un esquema de
seis reacciones independientes. Los componentes son numerados segiin incrementa
su estabilidad térmica, empezando por los componentes asociados a la hemicelulosa,
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seguido a esto los asociados a la celulosa, y los ultimos corresponden en su mayoria a la
lignina. Las seis reacciones fueron determinadas experimentalmente como de primer
orden [2].

Modelo de reacciones competitivas: Este modelo ha sido utilizado para describir
la pirdlisis de madera y de celulosa. Involucra tres reacciones competitivas de primer
orden, para la formacion de sélido, liquido y gas. El modelo de reaccién predice la
pérdida de peso de forma acertada para un intervalo de temperatura entre 250 °C y
360 °C . El modelo divide la desvolatilizacién en reacciones de formacién para cada
uno de los grupos, entendiendo que la conversion de la materia prima se da hacia las
tres fracciones y no solo a uno de ellos, ya que las energias de activacién son de orden
similar [1; 11].

Modelo de tres reacciones primarias y dos reacciones secundarias: Al
igual que el modelo de reacciones competitivas, este modelo presenta tres reacciones
primarias que conducen a la formacion de carbonizado, alquitran y volatiles combustibles.
Posteriormente se consideran dos reacciones secundarias entre los productos previamente
generados, donde se forma més carbonizado y gases combustibles. Shafizadeh [54] explica
la formacién de cada uno de los productos a partir de las macromoléculas presentes en
la biomasa y la transformacién de éstas por accion de la temperatura.

Modelo semiglobal de reaccion: Koufopanos et al. [35] plantean un modelo
semi-global de reaccion, éste consta de una etapa inicial que describe las reacciones que
ocurren a baja temperatura, dando como resultado un producto intermedio. Asumiendo
que las condiciones de operacion involucran altas temperaturas y bajos tiempos de
residencia, esta etapa no esta asociada a alguna pérdida de masa. Posteriormente, el
producto intermedio se descompone por medio de dos reacciones competitivas para
generar carbonizado y productos volétiles (condensables y no condensables). Asi mismo,
Font et al. [24] estudia la cinética de reaccién para la pirdlisis flash de céscara de
almendra, asumiendo reacciones de primer orden. Dentro de sus resultados menciona
el buen ajuste de los rendimientos para el total de cada una las fracciones obtenidas
(s6lido, liquido y gas). De igual forma, resalta que las tres fracciones resultantes de la
pirdlisis pueden ser interpretadas como el resultado de tres reacciones paralelas.

1.3.1.1. Métodos para la determinaciéon de parametros cinéticos en la pirdlisis de

biomasa

Para la determinacién de los parametros cinéticos del proceso, se utiliza el modelo semiglobal

de reaccién, donde cada uno de los macropolimeros caracteristicos de la biomasa (celulosa,

hemicelulosa y lignina) se asocian con reacciones de descomposicién que dan formacion a

los productos volatiles condensables, gases y carbonizado. En la metodologia se utilizan dos
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métodos: el método isoconversional Kissinger-Akahira-Sunose (KAS) y el método de ajuste.
Los métodos actiian como complementarios en la estimacion de los parametros. Por medio
del método isoconversional KAS, se estima la variacién de la energia de activacion a lo largo
del proceso de pirdlisis, obteniendo como resultado un intervalo de valores que son utilizados
como punto de partida para la ejecucién del método de ajuste, el cual busca minimizar la
diferencia entre los datos experimentales y los datos calculados con el modelo.

En la mayoria de los casos, la velocidad de reaccion se parametriza considerando 3 variables:
la temperatura (T), la presién (P), y la masa en términos de la fraccién (w). Sin embargo,
segtn el procedimiento y equipo experimental la influencia de la presiéon puede no estudiarse
y ser despreciada [63]. En la ecuacién 1-1 se presenta la expresion cinética de reaccion.

(%) =+ s (1)

La influencia de la temperatura estd definida por la ecuacién de Arrhenius (Ecuacién 1-2), y
la influencia de la pérdida de masa se calcula utilizando una ecuaciéon de ley de potencias
como la mostrada en la Ecuacién 1-3.

k(T) = ko - exp (;f;) (1-2)

f(w) =w" (1-3)

Donde w corresponde a la fraccién maésica en un tiempo determinado. El grado de reaccion
n se considera 1 ya que diferentes investigaciones han logrado acertadas aproximaciones al
emplearlo [29; 38; 5]. A partir de lo anterior, la ecuacién de la cinética de reaccién se expresa
como se muestra a continuacion:

(5)-1en(i8)

n Método isoconversional KAS

Los métodos isoconversionales parten de la suposicion de que en un intervalo especifico de
conversion constante, la velocidad de reaccién dependerd unicamente de la temperatura
[63]. El método de Kissinger-Akhaira-Sunose (KAS) es uno de los métodos integrales de
isoconversion, éstos métodos se basan en la resolucion de la integral del cambio en la masa
en funcion de la temperatura (dw/dT), bajo la suposiciéon de que la energia de activacién
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permanece constante durante todo el intervalo de integracion. El método KAS se relaciona
por medio de la Ecuacién 1-5 [38].

() = (1) - ()., -

Para la determinacién de la energia de activacién, se seleccionan valores de conversion
fraccional entre 0,1 y 0,8 con paso de 0,1 entre éstos, ya que por fuera de este intervalo
los errores pueden incrementarse [63]. Posteriormente, se grafica el In(k/T?) vs. el inverso
de la temperatura (1/7") a diferentes tasas de calentamiento y los valores de conversién
seleccionados. Las pendientes de la regresion lineal de cada curva equivalen a la relacion
E./R, por lo que a partir de éstas se determina el valor de energia de activacién para cada
valor de conversion establecido.

= Método de ajuste

Por medio de este método se determinan los parametros cinéticos asociados a un modelo de
reaccion especifico que se asume que representa la dependencia de la pérdida de masa a lo
largo del proceso. Este método minimiza la diferencia entre los datos experimentales y los
datos calculados por medio de la ecuacién de velocidad de reaccién (Ecuacién 1-4). Dicha
minimizacién se realiza por medio del método de minimos cuadrados (Ecuacién 1-6) [63].

Z(yezp - ycalc)2 =min (1_6)

En el presente trabajo se implementé el modelo semi-global de reaccién. Como se mencioné
anteriormente, este propone un esquema de reacciones paralelas e independientes, una por
cada compuesto representativo de la biomasa [24; 35] .

Los métodos no lineales requieren unos valores iniciales estimados para la energia de activacién
y el factor pre-exponencial; para esto, la ecuacién de estado sélido (Ecuacién 1-4) se deriva
obteniendo como resultado la Ecuacién 1-7. A partir de esta ecuacién es posible determinar
los parametros iniciales para cada una de las reacciones identificadas en la curva experimental.

In <(d?ui)) = Inky — ( §T> (1-7)

Entonces, w del modelo y su derivada son calculados por medio de la Ecuaciéon 1-8 y la
Ecuacion 1-9 respectivamente.

k() Ea
Wi daf+ar = AT - (E) " exrp <ﬁ) *Widaf + Widaf (1-8)



1.3 Cinética de reaccion 13

dwdaf . k’o Ea
() = () e (5 ) )

Para concluir, se modifican los parametros iniciales hasta que la diferencia entre la curva
experimental y la curva del modelo sea la minima posible.

1.3.2. Modelo de reaccién de gasificacion y combustion

El modelo de gasificacion y combustion de carbonizados involucra un conjunto de reacciones de
caracter endotérmico o exotérmico entre el carbonizado, el agente de reaccion y los productos
intermedios que se relacionan en la Tabla 1-1 [55]. La reactividad del carbonizado cambia
segun el rango de temperatura en el que se encuentre, es decir, la velocidad de reaccion se
ve influenciada por las diferencias de temperatura que se pueden presentar a lo largo del
proceso, dicha relacién se puede evidenciar en la Figura 1-2.

A bajas temperaturas la velocidad de reaccién es inicamente funciéon de la temperatura
y la concentracion del agente de reacciéon, es decir, la cinética de reaccion esta sujeta a la
velocidad del paso limitante (régimen I). A continuacién, al aumentar la temperatura los
diferentes gradientes de concentracion al interior de la particula empiezan a tomar relevancia,
por lo cual, la velocidad de reacciéon no sélo dependera de la temperatura y la concentracion
del agente de reaccién, sino también, del tamano de particula (régimen II). Finalmente, a
altas temperaturas la velocidad de reaccién es mucho mayor que la velocidad de difusién,
por lo cual no sélo se presentan gradientes entre la particula y el agente de reaccion, sino
también, gradientes de temperatura en la particula (régimen III) [13; 50].

Régimen Il Régimen |

In{r)

Régimen Il

T

Figura 1-2: Dependencia de la velocidad de reaccién de una reaccién heterogénea (sélido-gas)
con la temperatura. Adaptado de [13; 50].

Por otro lado, en cuanto a la determinacion de la velocidad de reaccién, existen diferentes
modelos cinéticos que permiten predecirla, éstos se pueden clasificar en modelos estructurales
o modelos volumétricos. Los modelos estructurales describen ya sea la matriz interna sélida o
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la estructura porosa interna, durante la conversién con una velocidad de reaccién superficial
constante. Por otra parte, los modelos volumétricos predicen la conversion local del carbonizado
dentro del grano, bajo la suposicion de que la difusividad y la velocidad de reaccion volumétrica
son independientes a la conversién local de carbonizado [27].

Asi pues, para la determinacién de los parametros cinéticos se han planteado diferentes
métodos, dentro de los mas utilizados se encuentran: el mecanismo de Langmuir-Hinshelwood,
mecanismo de ley de potencias y el modelo aleatorio de poros.

» Mecanismo de Langmuir- Hinshelwood y ley de potencias: Este mecanismo
supone que el agente de reacciéon se adsorbe inicialmente a la matriz sélida y luego
reacciona. Las reacciones heterogéneas sélido-gas se describen en 3 pasos (Tabla 1-3).

ky

. Ag + T A El reactante gaseoso es adsorbido en el

centro activo (*) en la superficie del sélido
A* 3 B* Las especie adsorbidas reaccionan entre ellas,

2. Fa con la matriz solida o con especies también

presentes en la fase gaseosa.
* ks

5 B _ﬁ;;: By + Finalmente los productos son desorbidos de

la matriz sélida

Tabla 1-3: Reacciones involucradas en el mecanismo de Langmuir-Hinshelwood.

Para cada una de las reacciones simples se plantea la ecuacién de velocidad, siguiendo
la teoria de Langmuir-Hinshelwood la cual manifiesta que el nimero de reacciones que
involucran adsorcion es proporcional a la cantidad de sitios activos libres en la superficie
del s6lido y las reacciones de desorcién son proporcionales a la cantidad de sitios activos
ocupados en el sélido [50].

Teniendo en cuenta el mecanismo descrito en la Tabla 1-3, se pueden plantear 6
ecuaciones de velocidad, una para cada reaccion. Estas involucran el grado de llenado
(®), el cual hace referencia al nimero de moles absorbidas totales en relacién al nimero
de moles absorbidas en la primera capa. La suma del grado de llenado de A ($4) v
de B (®p) junto con la cantidad de sitios activos vacios (®g) debe ser igual a 1. Sin
embargo, considerando que la reaccién 4 y la reacciéon 6 (reacciones inversas 2 y 3)
pueden ser despreciables, y que el grado de llenado de B tiende a ser muy bajo dado a
la alta velocidad de la reaccién 5, entonces el mecanismo de reaccion se simplifica de la
siguiente forma:
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Iy
Ay + * A*
1 k2
ks
2. _4*___-_______‘_ B*

Tabla 1-4: Simplificacién del mecanismo de Langmuir-Hinshelwood.

A partir de lo anterior y aplicando el concepto de paso limitante sobre la reaccién del
item 2 de la Tabla 1-4, la velocidad de reaccion se expresa asi:

(1-10)

Donde K es el coeficiente de adsorcion y hace referencia a la relacion entre la constante
de reaccion 1 y la constante de reaccion ko.

Las expresiones de ley de potencias son utilizadas para la determinacién de los
parametros cinéticos considerando los postulados cinéticos para reacciones pseudo
homogéneas. En estas expresiones se desprecian los efectos causados por la adsorcién
de las especies quimicas y las variaciones estructurales del sélido, de tal forma que
se determina una tnica velocidad de reacciéon cuando el proceso se lleva a cabo a
temperatura constante [50]. La velocidad de reaccién acostumbra a ser expresada en
términos de flujo R;; como se muestra en la Ecuacién 1-11:
_ dni;

Rij = TijO Tt (1‘11>

= Modelo de granos: Fue el primer modelo usado para describir las reacciones sélido-gas
con una frontera de reaccién maévil, propuesto por Szekel y Evans [59], el modelo de
granos representa el primer acercamiento a la incorporacién de parametros estructurales,
en el esquema de reaccién. Por lo anterior, el sistema se puede representar con dos grupos
de variables: propiedades del material (independientes de la estructura) y parametros
estructurales (tamano de grano, porosidad, tamano de poro, etc). El modelo asume que
una particula porosa consiste en un ensamble de granos no porosos y la reaccion tiene
lugar en la superficie de dichos granos. El espacio entre los granos constituye la red de
poros, el comportamiento de reducciéon del nicleo aplica para cada uno de los granos
durante la reaccién. Este modelo predice un velocidad de reaccién monétonamente
decreciente dado a que el drea superficial del cada grano retrocede durante la reaccién
23].

» Modelo aleatorio de poros: Este modelo propuesto por Bathia y Perlmutter [8], fue
desarrollado en términos de la distribucién del tamano de poro en el sélido reactante. El
modelo utiliza la estructura porosa como pardmetro (m) para caracterizar la reactividad
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del solido. La conversion se relaciona con el area del poro, lo cual refiere un incremento
en la velocidad de reaccién con el aumento del tamano de poro al inicio de la reaccion.
Este efecto se ve opacado en etapas posteriores con la interseccion de las superficies
en crecimiento lo que resulta en la disminucién de la velocidad de reaccién. Esta
aproximacion ofrece una explicacién parcial a las diferencias comtinmente reportadas
en la variacién de éste pardmetro incluso en corridas con la misma sustancia [8].

1.3.2.1. Métodos para la determinacidon de parametros cinéticos en la gasificacion de
carbonizados

Para la determinacion de los parametros cinéticos de esta etapa, se utilizdé una expresion de
ley de potencias despreciando la influencia de la variacién de la estructura del sélido. La
velocidad de reaccion se expresa en términos de conversion, definida ésta por la Ecuacion
1-12.

Wy — W
o= —" (1-12)
Wo
Donde wqg corresponde a la fraccion inicial de material solido equivalente a 1, vy w; hace
referencia a la fraccién masica del material en un instante i. A partir de lo anterior, la
velocidad de reaccion esta descrita por la Ecuacién 1-13.

RC’,waf = Cfi_? = (1 - a)sKvC:g (1‘13>
La velocidad de reaccién (Ecuacién 1-13) involucra tres términos: el primero (1 —«)® relaciona
la pérdida de masa en el tiempo, el segundo (K,) representa la influencia de la temperatura
en el proceso y es equivalente a la ecuacién de Arrhenius, y el tercero, (C,,) relaciona la
influencia de la concentracién del agente de reaccién en el proceso. Teniendo en cuenta lo
anterior, los parametros cinéticos a calcular son: s, kg, E,, y n. Para ello, se determinan unos
pardametros de energia de activacién (E,), factor pre-exponencial (ko) y orden de reaccién (n)
iniciales integrando la Ecuaciéon 1-13 y asumiendo s = 1, obteniendo la Ecuacién 1-14.

In(1—a)=K,Cjt (1-14)
Segtn la variable considerada, la Ecuacion 1-14 se transforma aplicando logaritmo natural en
ambos lados, para determinar el orden de reaccién (n), la energia de activacion (Ea) y el

factor pre-exponenecial (k), obteniendo las Ecuaciones 1-15 y 1-16.

Para experimentos a temperatura constante y con variacion de la concentracién del agente
de reaccion:

In(m) = In(K,) + nin(Cyy) (1-15)
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Donde m corresponde a la pendiente de la gréfica de In(1-«) vs. t para los experimentos con
concentracion del agente de reaccién variable y temperatura constante. Asi pues, al graficar
el In(m) vs In(C,,) se obtiene que la pendiente de la linea representa el orden de reaccién.

Para experimentos con concentracion del agente de reacciéon constante y con variacién de la
temperatura de reaccion:

Fal

In(m) =In(kq * Cag") — —= 1-16

(m) = In(ko « Cag") — (1-16)
Donde m corresponde a la pendiente de la grafica de In(1-«v) vs t para los experimentos con
temperatura variable y concentracion del agente de reaccién constante. Asi pues, al graficar
el In(m) vs 1/T se obtiene que a partir de la pendiente se puede determinar la energia de
activacion inicial y por medio del intercepto de la gréfica con el eje y el factor pre-exponencial
inicial.

Una vez los parametros iniciales se determinan, se calcula la curva de pérdida de masa del
modelo, y por medio de la minimizacién del error (Ecuacién 1-6) se reduce la diferencia entre
los datos experimentales y los datos del modelo, teniendo como variables los 4 parametros
cinéticos, para asi determinar los valores que mejor se ajustan.

1.3.2.2. Método para la determinacion de parametros cinéticos en la combustion de
carbonizados

La determinacién de los parametros cinéticos se realiza considerando que el proceso involucra
dos etapas de descomposicion. Para esto se plantea la velocidad de reacciéon en términos de
la fraccion mésica (wq,r) como se muestra en la Ecuacién 1-17.

dw

- (1-17)

RC,waf =

A partir de la Ecuacion 1-17 se calcula el w del modelo por medio de la Ecuacion 1-18.

w=1-K,Cp(1—exp(—k-t°)) (1-18)

En esta ecuacion se identifican tres términos: el primero (K,) y el segundo (C7, ), al igual
que en la gasificaciéon con vapor de agua, involucran la influencia de la temperatura y la
concentracién del oxigeno respectivamente. El tercero involucra la influencia del tiempo en
la velocidad de reaccién, ya que al ocurrir a velocidades de reaccion tan altas, es necesario
involucrar dos parametros que ajusten la pérdida de masa en tiempos tan cortos. A partir de
lo anterior, se identifican 5 parametros cinéticos por cada contribucién identificada: s, kg, Ea,
k, vy n.
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Después de establecer el modelo, se calcula la curva de descomposicion masica, minimizando
la diferencia entre los datos experimentales y los datos del modelo con ayuda de un método
iterativo, y asi determinar los parametros cinéticos involucrados en el proceso.

1.3.3. Alcance del proyecto

El estudio del aprovechamiento de residuos agroindustriales con fines energéticos, es una
de las ramas que durante los ultimos anos ha tomado maés fuerza, con el fin de desarrollar
fuentes alternativas de energia dentro del marco de la mitigacion del cambio climatico, asi
como también, para aportar con la sustentabilidad de los procesos.

La presente tesis de maestria se desarrolla dentro de las investigaciones del grupo de
investigacién en Biomasa y Optimizaciéon Térmica de procesos (BIOT) del Departamento
de Ingenieria Mecanica y Mecatronica, y del grupo de investigacion en Procesos Quimicos y
Bioquimicos del Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental. Se desarrolla el estudio
del proceso de gasificacion como alternativa de aprovechamiento del bagazo de cana resultante
de la industria panelera en el departamento de Cundinamarca. Se espera que el presente
trabajo aporte al conocimiento del proceso y el comportamiento de esta materia prima en las
diferentes etapas de la gasificacion.

En primera instancia, se realiza la caracterizacion fisico-quimica de la materia prima, esto
con el fin de determinar las propiedades mas influyentes en el proceso. Dicha caracterizacién
se realiza por medio de normas estandarizadas para asi obtener resultados comparables con
otros materiales. Posteriormente, se realiza una caracterizacién cinética de la pirdlisis del
bagazo de cana panalera, y de la combustion y gasificacion con vapor de agua del carbonizado
de bagazo de cana panelera, alli se determinan los pardmetros cinéticos involucrados en cada
uno de los procesos.

Finalmente, se evaltia la gasificacién de la biomasa a diferentes condiciones de operacién, con
el fin de analizar las propiedades del gas de sintesis resultante, y asi determinar la influencia
de los pardametros de operacion en éste.



2 Materiales y métodos

En el capitulo 2 se expone la metodologia ejecutada en cada una de las etapas experimentales.
Inicialmente, se describe la puesta a punto del sistema de reaccion termoquimico, teniendo
en cuenta cada uno de los equipos, lineas de flujo y sistemas que lo componen. En sequnda
mstancia, se muestran los planes de experimentacion establecidos en el proyecto,
describiendo las condiciones de operacion para cada una de las pruebas.

2.1. Sistema de reaccion termoquimico

El sistema de reaccion termoquimico permite el estudio de la transformacién de la biomasa
por medio de la medicion gravimétrica de la masa en funcién del tiempo y la temperatura,
éste equipo se utiliza para realizar estudios termogravimétricos. El andlisis termogravimétrico
es una técnica analitica utilizada para determinar la estabilidad térmica de un material, y su
fraccion de componentes volatiles condensables y no condensables. Se realiza por medio del
seguimiento a la pérdida de masa de una muestra en funcién del incremento de la temperatura
y el tiempo bajo condiciones controladas [47]. Las condiciones establecidas buscan disminuir
las reacciones secundarias, asi como también, las restricciones asociadas a problemas de
transferencia de calor y de masa.

En el presente proyecto se desarrollan tres etapas experimentales: pirdlisis de biomasa,
gasificacion con vapor de agua y combustién de carbonizado, y gasificacion de biomasa. Para
llevar a cabo dichas etapas se necesita la adecuacién y puesta a punto del sistema de reaccién
termogravimétrico. Para el desarrollo del proyecto, el equipo disponible esta configurado para
estudiar la pirélisis de biomasa en atmésfera inerte, por lo cual, se requiere adicionar los
sistemas de alimentacién de vapor de agua y de oxigeno.

En la Figura 2-1 se esquematiza el sistema de reaccién termoquimico implementado. Este
se compone de 4 partes principales: preparaciéon y alimentacion del agente de reaccién,
transformacion de la muestra, analisis de los gases producidos y recoleccién y almacenamiento
de datos (variacién de la masa, fraccién volumétrica de los gases y la temperatura de la
muestra). En el Anexo B se presenta detalladamente la descripcion de cada una de las partes
que conforma el equipo.

2.2. Puesta a punto del sistema de reaccion termoquimico

Para la puesta a punto del equipo se realiza el ensamble y ajuste de las partes faltantes que
permiten la ejecucion de los experimentos planteados. Una vez estan ensamblados, se procede
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Figura 2-1: Esquema del sistema de termogravimetria (TGA) y del analisis en continuo de los gases generados
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a realizar pruebas para identificar posibles fugas o filtraciones al sistema. Posteriormente, y
una vez el sistema esta completo, se realizan 2 pruebas preliminares: la primera permite la
determinacion de la fuerza ejercida por el gas sobre el crisol, y la segunda es la calibracion
del flujo de vapor de agua suministrado al sistema. Paralelo a esto, se tuvo en cuenta
la hermeticidad y alineacion del reactor. Estos factores se monitorizaron por medio de la
concentracion de oxigeno y el ruido en la senal de la masa respectivamente.

2.2.1. Determinacion de la fuerza ejercida por el gas en el crisol

Esta prueba se llevo a cabo con el fin de determinar la influencia de la fuerza de empuje del
gas sobre el valor de la senal de la masa del crisol, a medida que aumenta la temperatura. La
prueba se realiza sin biomasa y bajo las mismas condiciones del experimento de referencia de
la pirdlisis (Ver Tabla 2-2). La Figura 2-2 presenta la variacién de la masa a medida que
aumenta la temperatura del sistema.
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Figura 2-2: Influencia de la fuerza de empuje sobre el valor registrado de la masa del crisol
para experimento sin biomasa; ¢y = 1,4 L/min, x =5 °C/min y T = 950 °C.

En la Figura 2-2 se evidencia el incremento del valor registrado en la masa con el aumento de
la temperatura, esto se explica por la influencia que tiene la temperatura sobre las propiedades
del gas (volumen, viscosidad, densidad, entre otras) lo cual modifica la relacién entre la fuerza
de arrastre del gas y la fuerza de gravedad del crisol.

La Ecuacion 2-1 representa la relacion en el cambio de la senal de la masa registrada en funcién
de la temperatura y se utiliza para eliminar dicho efecto de las corridas experimentales:
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m e = —0,00288 + 0,0000289 T + 0, 0000000147 T2 (2-1)

2.2.2. Calibracién del caudal de vapor de agua

Para la calibracion del caudal de vapor de agua, se incrementé la temperatura del sistema
hasta 850 °C, después de un periodo de estabilizacién se suministra el vapor de agua a una
concentraciéon de 30 vol.- % , durante 1 hora y 15 minutos con un flujo de 20,6 ml/h. El
matraz para la recoleccién de agua condensada ubicado a la salida del reactor, se pesa cada
15 minutos. La Figura 2-3, muestra la masa de agua recolectada y suministrada al sistema
de reaccion (por medio del valor establecido en la bomba) en funcién del tiempo.
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Figura 2-3: Masa de vapor de agua suministrado y masa de agua recogida en funcion del
tiempo, bajo un flujo de arrastre de 1,4 L/min con 30 vol.- % de vapor de agua

a 850 °C.

En la Figura 2-3 se observa que el sistema de suministro de vapor de agua es estable,
presentando una diferencia promedio del 3,28 % por debajo entre el agua recogida y el agua
suministrada, lo que se relaciona con el agua no condensable asociada al agua requerida para
saturar el nitrégeno de la mezcla, asi como también, a la cantidad de fluido remanente en el
reactor.
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2.3. Plan experimental de los procesos termoquimicos
estudiados para el bagazo de cana panelera

La fase experimental consta de tres etapas: cinética de pirdlisis, cinética de combustion y
gasificacion con vapor de agua de carbonizado, y gasificacion de bagazo de cana panelera.
Para cada una de las etapas experimentales se plantearon diferentes pruebas preliminares:
Determinacion del tiempo de secado, variacién del tamano de muestra, variacion del diametro
de particula y calibracién del flujo de suministro de O, (Ver Anexo C), y, un plan experimental
con ensayos a diferentes condiciones.

En lo que se refiere a las diferentes pruebas experimentales llevadas a cabo, la Tabla 2-1

muestra la nomenclatura que se adopta para nombrar cada experimento considerando las
diferentes etapas.

Tabla 2-1: Nomenclatura para los experimentos realizados en el desarrollo del proyecto.

Tipo de Proceso ) Numero de
Variable
prueba termoquimico ensayo
P: Pirdlisis de TS: Tiempo de secado
biomasa TM: Tamano de muestra 001
GC: Gasificacién de DP: Diametro de particula
P: Preliminar ) ) 002
carbonizado TC: Tasa de calentamiento
PE: Plan _ 003
_ CC: Combustién de TG: Temperatura de
experimental ) ) By 004
carbonizado gasificacion 005
GB: Gasificacion de  CA: Concentracion del
biomasa agente de reaccion

Por lo tanto, un experimento identificado como PE-P-TC-001 se trata de un experimento
del plan experimental para la pirdlisis de biomasa, que evalia la variacion de la tasa de
calentamiento en el ensayo nimero 001.

2.3.1. Pirdlisis de bagazo de cana panelera

El objetivo de esta etapa experimental es realizar un estudio detallado de la pirdlisis del
bagazo de cana panelera. A partir de los resultados de las pruebas preliminares (Anexo C),
se determinan las condiciones de operacion que reducen los problemas de transferencia de
masa y calor tanto en dentro de la particula de bagazo, como dentro del lecho de la muestra.
Posteriormente se determinan los parametros cinéticos del proceso y se asume que estan
regidos por las reacciones quimicas y no hay influencia de fenémenos de transporte. El plan
experimental ejecutado para esta etapa se presenta en la Tabla 2-2.
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Tabla 2-2: Plan experimental para el estudio de la pirdlisis de bagazo de cana panelera.

Variacién de la tasa de calentamiento

) Tasa de Flujo de Ny Didmetro Tamano de
Experimento
calentamiento (°C/min)  (L/min)  de particula (mm) muestra (g)
PE-P-TC-001 3
PE-P-TC-002 ) 1,4 0,5-1 1
PE-P-TC-003 7

2.3.2. Gasificacion y combustion de carbonizados

Al igual que en la etapa experimental anterior, el objetivo del estudio de la gasificacion y
combustion de carbonizados es determinar los parametros cinéticos involucrados en cada
proceso. En esta etapa se evalué la influencia de dos parametros: la concentracion del agente
de reaccion y la temperatura de reaccion.
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Figura 2-4: Programa de calentamiento para experimentos de la gasificacién con vapor de
agua y combustion de carbonizado de bagazo de cana panelera, en atmosfera
reactante a diferentes temperaturas de gasificacién. ¢y = 1,4 L/min, T = 950

°C.

La Figura 2-4 establece el programa de calentamiento para los experimentos con carbonizado
de bagazo de cana panelera. Considerando que el estudio cinético de la gasificacion se realizara
sobre el carbonizado del bagazo de cana panelera, es necesario primero obtener el carbonizado
en condiciones de una atmosfera inerte, para una vez que se llegue a la temperatura de
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reaccion se alimente el agente de reaccion.

Por lo anterior, la Figura 2-4 exhibe cémo la muestra se lleva desde temperatura ambiente
hasta 105 °C y se mantiene a esa temperatura por 2 horas para llevar a cabo el secado,
al terminar este periodo, se lleva hasta 950 °C a una tasa de calentamiento de 5 °C/min.
Posteriormente, se lleva a la temperatura de gasificacion estipulada y se suministra el agente
de reaccion, se mantiene bajo estas condiciones por un periodo de méaximo 3 horas.

Los planes experimentales planteados para el estudio de la gasificacién con vapor de agua y
combustion de carbonizados se muestran en las Tablas 2-3 y 2-4 respectivamente.

Tabla 2-3: Plan experimental para el estudio de la gasificacién de carbonizado de bagazo de
cana panelera.

Variacion temperatura de gasificacion

Temperatura de  Concentracién  Flujo de arrastre ~ Didmetro de

Experimento

gasificacion (°C) (vol.- %) (L/min) particula (mm)
PE-G-TG-001 800
PE-G-TG-002 850 20 1,4 1
PE-G-TG-003 900

Variacion concentracion del agente de reaccion

Numero Concentracion  Temperatura de Flujo de arrastre ~ Diametro de

de experimento (vol.- %) gasificacién (°C) (L/min) particula (mm)
PE-G-CA-001 20
PE-G-TG-002 30 850 1,4 1
PE-G-CA-002 50

Para definir las concentraciones a las cuales evaluar la gasificacién con vapor de agua, se
estudia un rango significativo de la presencia de este agente de reacciéon. Dado lo anterior, se
seleccionaron porcentajes de 20 vol.- %, 30 vol.- % y 50 vol.- % para vapor de agua en nitrégeno.

En cuanto al oxigeno, se mantienen las mismas moles oxidantes utilizadas en la gasificacién
con vapor de agua, considerando que cada molécula de oxigeno aporta que cada molécula de
agua. Teniendo en cuenta lo anterior, se evaluaron concentraciones de 10 vol.- %, 15 vol.- %
y 22,3 vol.- %, esta tltima concentracién fue establecida considerando que el analizador de
oxigeno cuenta con un rango de medicién de 0 a 25 vol.- % por lo que la fraccién volumétrica
equivalente para el 50 vol.- % de agua (25 vol.- % de oxigeno) estaria sobre el limite permitido
por el equipo. Adicionalmente, se establecieron temperaturas de gasificacién de 800 °C, 850
°C, v 900 °C para el vapor de agua, y de 550 °C, 600 °C y 750 °C para el oxigeno.
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Tabla 2-4: Plan experimental para el estudio de la combustién del carbonizado de bagazo

de cana panelera.

Variacién temperatura de gasificacién

Experimento

Temperatura de  Concentracién  Flujo de arrastre ~ Diametro de

gasificacién (°C) (vol.- %) (L/min) particula (mm)
PE-C-TG-004 550
PE-C-TG-005 600 22,3 1,4 1
PE-C-TG-006 750

Variaciéon concentracion del agente de reaccion

Numero Concentracion ~ Temperatura de Flujo de arrastre ~ Diametro de

de experimento (vol.- %) combustién (°C) (L/min) particula (mm)
PE-C-CA-004 10
PE-C-CA-005 15 750 1,4 1
PE-C-TG-005 22,3

2.3.3. Gasificacion a diferentes condiciones de operacion

En la dltima etapa experimental se evaltia la gasificacién del bagazo de cana panelera y
su carbonizado, simulando diferentes condiciones de operacion en el sistema de reaccién
termoquimico. En la Tabla 2-5 se relaciona el plan experimental propuesto para esta etapa.
Para la elaboracién del plan experimental se consideraron las siguientes variables:

s Agente de reaccion: Teniendo en cuenta que los gasificadores pueden operar con

diferentes agentes de reaccién segun el proceso y el producto de interés, y a partir de
los resultados obtenidos en el estudio cinético de la gasificacion del carbonizado de
bagazo de cana panelera, se propone variar el tipo de agente de reacciéon manteniendo
constantes las moles oxidantes tanto del vapor de agua como del oxigeno en la atmosfera
del reactor, con concentraciones del 50 vol.- % y del 22,3 vol.- % respectivamente.

Tasa de calentamiento: Al igual que el agente de reaccion, la tasa de calentamiento
influye tanto en la distribucién de los productos obtenidos, como en los gradientes de
temperatura que se puedan presentar en el proceso. Dado que las tasas de calentamiento
estan limitadas por la capacidad de operacién del horno, se trabaja como tasa alta 7
°C/min y como tasa baja 3 °C/min.

Distribucion carbonizado/biomasa: Al buscar condiciones de operacién similares
a las de tecnologias de gasificacién, se propone hacer el estudio no sélo tomando como
muestra el bagazo de cana panelera, sino también su carbonizado. Teniendo en cuenta
lo anterior, se proponen dos tipos de ordenamientos entre la biomasa y su carbonizado:
por capas y mezclado de forma homogénea.
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Tabla 2-5: Plan experimental para el estudio de la gasificacién de bagazo de cana panelera
a diferentes condiciones de operacién

Nimero de Tasa de Ordenamiento de Agente de
experimento calentamiento (°C/min) la muestra reaccién
PE-S-001 3 Capas 0, al 22,3 vol.- %
PE-S-002 3 Mezclado 05 al 22,3 vol.- %
Vi d
PE-S-003 3 Capas apor ce agtia
al 50 vol.- %
PE-S-004 7 Mezclado 0, al 22,3 vol.- %
V d
PE-S-005 7 Mezclado apor de astia
al 50 vol.- %

Después de definir las variables a evaluar, se establece el programa de calentamiento. La
Figura 2-5 la esquematiza.
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Figura 2-5: Programa de calentamiento para experimentos de simulacién del proceso de

gasificacién de bagazo de cana panelera a diferentes condiciones de operacion.
¢y = 1,4 L/min, T y= 800 °C.

Para el oxigeno, el medio de reaccion permanece constante desde el inicio del experimento, es
decir, 22,3 vol.- % de oxigeno es alimentado a lo largo de toda la prueba. Por otro lado, y
considerando los procesos de condensacion que puede sufrir el vapor de agua a lo largo del
reactor, este agente de reaccién se suministra a 250 °C, esto con el fin de asegurar que la
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muestra no adquiera humedad con el suministro del vapor de agua y también, para evitar
condensacion del mismo en las paredes del reactor. La muestra se lleva desde temperatura
ambiente hasta 800 °C a la tasa de calentamiento establecida, y alli permanece por un periodo
de maximo 2 horas.
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termoquimica del bagazo de cana
panelera

La importancia del estudio de las cinéticas de los procesos radica en que permite describir la
relacion entre la velocidad de reaccion del proceso y las variables que influyen en ésta, lo cual
resulta en un eficiente escalamiento a nivel industrial. En el capitulo 3 se presenta y discute
los resultados obtenidos tanto para la caracterizacion de la materia prima, como para la
cinética de pirolisis, combustion y gasificacion con vapor de agua del bagazo de cana panelera
y su carbonizado. Para esto, se relaciona informacion especifica del trabajo de laboratorio de
cada uno de los experimentos ejecutados, el tratamiento de los datos obtenidos, y la discusion
y observaciones sobre éstos. Finalmente, se presentan los modelos cinéticos y los pardmetros
encontrados para cada proceso termoquimico.

3.1. Resultados de la caracterizacion de combustibles para
el bagazo de caina panelera

Como caracterizaciéon inicial, se determiné la humedad de la muestra en estado como se
recibe, en una balanza analizadora de humedad marca Ohaus MB45. En este caso el bagazo
no tuvo ningun tipo de molienda o reduccion de tamano, por el contrario, se analizé en su
estado fibroso. El valor reportado para esta propiedad fue de 45 %. Posteriormente, para su
preservacion y almacenamiento la muestra fue pre-secada a temperatura de 105 °C, hasta
alcanzar valores entre el 5% y 7% de humedad.

La muestra fue caracterizada en términos de analisis préximo, analisis elemental, poder
calorifico superior, fluorescencia de rayos X y adicionalmente se determiné el contenido de
proteina cruda. La muestra fue molida y tamizada segin el requerimiento de cada norma.
Las técnicas de caracterizacién empleadas son relacionadas en el Anexo A. En la tabla 3-1 se
muestran los valores obtenidos para las diferentes propiedades determinadas para el bagazo
de cana panelera.
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Tabla 3-1: Resultados para el analisis proximo, andlisis elemental y otras propiedades del
bagazo de cana panelera utilizado en el presente trabajo.

Anélisis préximo (%) ** Andlisis elemental (%)
Humedad 7,4 Nitrégeno 4,79
*Material voldtil 86,12 Carbono 33,28
*Carbén fijo 12,22 Hidrégeno 4,59
*Cenizas 1,59 Oxigeno 57,34
Poder calorifico superior (J/g) 16.620
Composicién (%)

Proteina cruda 1,1 Extracto Etéreo 0,6
Silicio 0,87 Calcio 0,66
Potasio 0,46 Hierro 0,26
Azufre 0,07 Magnesio 0,05

*Base Seca  **Base Seca libre de cenizas

Al comparar los resultados del analisis préximo con lo reportado en la literatura, las
propiedades determinadas para el analisis proximo estan dentro de los valores reportados en
otros estudios. En la Tabla 3-2 se relacionan las caracterizaciones del bagazo realizadas en
otras investigaciones.

Tabla 3-2: Datos reportados en literatura para el analisis préximo para el bagazo de cana
de azucar o panelera.

Autor Pais de Cenizas* Carbén Material Humedad
origen (%) Fijo* (%) Volatil*( %) (%)
Salinas et al. [52] Brasil 17,6 12,50 69,90 53,50
Rodriguez [51] Colombia 1,6 16,30 82,10 50,00
Cabrera el al. [10] Colombia 6,44 10,54 83,02 16,03
Sudrez [58] Colombia 2,26 0,8 96,89 6,70
Kumar et al. [56] India 3,28 11,95 84,78 5,40
Munir et al. [40] Pakistén central 5,20 13,30 81,50 -
Edreis et al. [18] Sudén 4.76 12,19 83,00 7,32
Munir et al. [40] Sureste de Pakistan 12,6 15,80 71,60 -
Khatami et al. [32] USA 4,18 7,70 87,76 4,40

*Base Seca
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En general, el andlisis proximo para el bagazo de cana de azicar, muestra valores entre 4,4 %
y 16,03 % de humedad para la muestra en base como se determina y cercano al 50 % para
la muestra como se recibe, esta propiedad es directamente dependiente de la eficiencia del
equipo utilizado en la molienda de la cana. Asi mismo, para las cenizas, material volatil y
carbon fijo, los valores reportados estdn entre 1,6 % y 17,6 %, 69.9% y 96,8 %, v, 0.8 % y
16,3 %, respectivamente.

A partir de la Tabla 3-1 y la Tabla 3-2, se evidencia que la muestra utilizada en este proyecto
presenta un contenido de cenizas bajo en comparacién con lo reportado para la cana de
azucar. En cuanto al carbon fijo y el material volatil, presenta valores promedio en relacién a
lo reportado, sin embargo, al comparar el material volatil con el reportado especificamente
para la cana panelera [58], se evidencia que estd por encima de éste. Asi mismo, a partir de la
Tabla 3-2 se puede decir que a pesar de que el bagazo tenga el mismo origen, sus propiedades
pueden variar significativamente, lo que se relaciona principalmente con sus condiciones de
siembra y cultivo.

Por otro lado, la Tabla 3-3 muestra los valores reportados para el analisis elemental del
bagazo de cana de azucar o de panela en diferentes paises.

Tabla 3-3: Datos reportados en literatura para el analisis elemental para el bagazo de cana
de azucar o panelera.

Pais de origen

Autor C N H O
del bagazo
Erlich et al. [19] Brasil 470 0,21 59 46,8
Salina et al. [52] Brasil 482 0,24 6,5 449
Rodriguez [51] Colombia 48,3 0,43 8,3 42,8
Cabrera et al. [10] Colombia 55,4 1,08 2.8 40,6
Sudrez [58] Colombia 492 0,18 6,5 43,99
Erlich et al. [19] Cuba 46,9 0,18 5,5 474
Kumar et al. [56] India 447 024 5,8 489
Faleeva et al. [21] Rusia 39,5 0,31 29 572
Khatami et al. [32] USA 46,2 0,21 59 475

Base Seca libre de cenizas

A diferencia del analisis proximo, los valores reportados para la composicion elemental del
bagazo de cana, son mas homogéneos. El carbono en promedio reporta un porcentaje del
48 %, mientras que el nitrégeno y el oxigeno estan cerca del 0,2 % y 46 %, respectivamente.
En cuanto al hidrogeno la dispersién de los valores es mayor, y el intervalo identificado para
este elemento estd entre 2,8 % y 8,3 %. Asi mismo, a partir de la Tabla 3-3 se evidencia que
la muestra utilizada en el presente trabajo, tiene una composicion elevada de nitréogeno en
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comparacion con lo reportado, asi como también, el carbono presente en la muestra no es
tan representativo como en los demas estudios. Estas diferencias representan un hallazgo
importante ya que pueden repercutir en la descomposiciéon térmica de la biomasa, asi como
también, en los productos generados (concentraciones representativas de éxidos nitrogenados

NO,).

3.2. Cinética de pirdlisis de bagazo de cana panelera

3.2.1. Trabajo experimental

A continuacion se relacionan las actividades ejecutadas para la realizacion de las pruebas de
pirdlisis. La referencia que se hace a las partes o equipos de la termobalanza, involucra la
misma numeracién de la Figura 2-1.

1. Previo al inicio experimental se realiza la purga y calibraciéon del punto cero de los
analizadores de gases. Para esto, se suministré de forma continua 1,4 L/min de nitrégeno
grado 5 directamente a la linea que atraviesa los analizadores, por medio de la salida
regulada por la valvula V9. El flujo se alimenta por un periodo de 40 minutos hasta
alcanzar valores menores a 0,1 vol.- % en los analizadores. Al iniciar la ejecucién del
plan experimental, se utilizan diferentes muestras patrén con lo gases de analisis, para
calibrar los equipos, el procedimiento se ejecuta segun lo establecido en el manual de
operacién de los analizadores (20, 21, 22), esta accién se realiza una dnica vez.

2. Para cada prueba, la muestra se prepara y acondiciona segun lo estipulado en el plan
experimental. Una vez lista, se pesa junto con el crisol en una balanza marca Ohaus
Adventurer PA214 de precision 0,1 mg. Posteriormente se realiza el montaje del crisol
(27) en el soporte (26) dentro del reactor (10), de forma tal, que se garantice la alineacién
y concentricidad del soporte con el reactor y su tapa. El soporte a su vez esta suspendido
de la balanza (8), por lo que la buena alineacién definira la lectura acertada de la senal
obtenida. Esta actividad se realiza previo al inicio del programa de calentamiento.

3. Paralelo a lo anterior, se establece la alimentacién del flujo de arrastre, ajustando las
cantidades correspondientes en los controladores de flujo mésico CMF1 y CMF2. La
bomba de diafragma (B3) se activa para que inicie el arrastre de nitrégeno a través del
sistema, el flujo de succion se regula por los rotametros R1 y R2, de tal forma que la
concentracion de oxigeno en el sistema sea menor a 0,1 vol.- %.

4. Una vez el crisol estd alineado y el nitrogeno fluyendo a lo largo de todo el sistema, se
tara la balanza (8), se programa la ruta de calentamiento en el controlador del horno
eléctrico (TC/TC2) como se muestra en la Figura C.2, y se inicia el experimento.

5. Inmediatamente después de que la ruta de calentamiento termina, se suspende el
suministro de energia eléctrica al horno, manteniendo el flujo de nitrégeno durante
el enfriamiento hasta alcanzar temperatura ambiente. Una vez el sistema se enfria, el
matraz de condensacién de liquidos (16) se pesa para cuantificar los volatiles condensados
retenidos en éste, y se pesa también el crisol (27) para cuantificar el residuo sélido.
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6. Para finalizar, los datos correspondientes a masa, temperatura y concentracion de
los gases, se extraen del sistema de almacenamiento para su posterior tratamiento y
analisis.

3.2.2. Tratamiento de los datos experimentales

La informacién recolectada por el sistema de adquisicion se trata mateméaticamente considerando
dos variables: la masa registrada y la concentracion de los gases generados, en funcién del

tiempo y la temperatura. El tratamiento a los datos se realiza mediante los programas
EXCEL® y ORIGINPRO®.

Inicialmente el valor de la masa registrada se corrige restando la influencia de la fuerza de
arrastre ejercida por el flujo del gas sobre el crisol, utilizando el Polinomio 2-1. Dicho céalculo
se presenta en la Ecuacién 3-1.

Meorr = M — M flot (3_1>

Donde m corresponde a la masa registrada en el tiempo durante el ensayo. Una vez se
determina la masa corregida (Mo ), ésta se expresa en base libre de humedad y de cenizas
(Ecuacién 3-2). El procesamiento matemético se hace sobre los datos registrados después
de que la etapa de secado ha finalizado. A partir de la masa inicial libre de agua y cenizas

(Mdaro) se halla la fraccién mésica libre de agua y de cenizas para cada valor registrado wgqr
(Ecuacién 3-3).

Mdaf = Meorr +my — My (3_2>
Mdaf

Wat = 3-3

dat Mdaf,0 ( )

Al finalizar el ensayo experimental, se asume que todo el material organico (my,,) de la
biomasa ha reaccionado y que el residuo sélido remanente en el crisol corresponde a la masa
del sélido pirolizado (m, ). El material organico se puede calcular para cada valor registrado
de m en el tiempo, partiendo de que la senal obtenida en la termobalanza corresponde a la
suma del material organico que no ha reaccionado y al pirolizado sélido que ya se formo.
También se puede asumir que el carbonizado formado corresponde a la relacion de m, o, entre
Mpm,0 en todo momento. Utilizando las Ecuaciones 3-4 y 3-5, se calcula la masa de material
organico (my,,) y su respectiva fraccién (wpm,) [29)].

Maaf — Mp o
M, = My g — L P2 (3-4)
Mpym,0 — Mp,oo
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Wy = —m (3-5)
Mpm,0

La figura 3-1 muestra la variacion de la fraccién masica en base libre de agua y cenizas
(Mdar), asi como también, la variacién de la fraccién de material organico en el tiempo, para
el experimento PE-P-TC-002.
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Figura 3-1: Fraccién de material organico (we,) v fraccién libre de agua y cenizas (wq,f) para

el experimento PE-P-TC-002. m = 1g, D, = 0,5 - 1 mm, x = 5 °C/min, &y =
1,4 L/min, Ty= 950 °C.

Por otro lado, en cuanto al tratamiento de los datos de la formacién de gases, las fracciones
volumétricas son transformadas en flujos masicos, empleando la ecuacién de gases ideales
(Ecuacién 3-6), donde V; y 7; corresponden al flujo volumétrico y molar del gas i, respectivamente.

. m Patm‘/i
n, = —— =

Mi B RTatm

(3-6)

Posteriormente, reemplazando V; = V} - x; en la Ecuaciéon 3-6 y derivando en funcién del
tiempo, se obtiene la Ecuacién 3-7 que expresa la variacién de la masa del gas ¢ en el tiempo.

dmi Patm y
= M=,V 3-7
dt Rl 't (3-7)

Con el fin de determinar la variaciéon de la fraccién mésica del gas (dw;) en funcién de la
temperatura, la Ecuacién 3-7 se divide por la tasa de calentamiento (x) y la masa inicial libre
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de humedad y cenizas (mg,r,0), obteniendo la Ecuacién 3-8.

d : Mz atm Y
Wi _ Patm_Tiy, (3-8)
dT mo,daf RTatm K

Al integrar la Ecuacién 77 entre la temperatura de secado (Ti.) v la temperatura final (T,,),
se puede estimar la fraccion total producida del gas 1.

Teo dwz
UJ'i,daf _/ dT (3-9)

sec

3.2.3. Resultados y discusién
3.2.3.1. Experimento de referencia

A continuacién se muestran los resultados obtenidos para el experimento PE-P-TC-002 (ver
Tabla 2-2), que serd tomado como experimento de referencia. La Figura 3-2 muestra la curva
de pérdida de masa para el bagazo de cana panelera en funciéon de la temperatura, asi como
también, la fraccion maésica de los gases generados.
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Figura 3-2: Curva de pérdida de masa y generaciéon acumulada de gases para experimento
de referencia de pirélisis de bagazo de cana panelera. m = 1g, D, = 0,5 - 1 mm,
k=5 °C/min, &y = 1,4 L/min, T ;= 950 °C.

En la Figura 3-2 se evidencia que la mayor descomposicién del bagazo ocurre entre 180 °C y
500 °C. En este intervalo de temperatura se identifican diferentes cambios de pendiente en la
curva de pérdida de masa, lo cual se asocia con las diferentes reacciones que se presentan en
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el proceso. Adicionalmente, la pérdida de masa no es representativa a temperaturas mayores
a 600 °C, por lo que se infiere que ya todo el material organico ha reaccionado. Por otro
lado, la formacion de CO y CO, se da principalmente antes de los 400 °C, mientras que la
formacion de Hy y CH,4 empieza hacia los 380 °C.

En la Figura 3-3 se muestra la variacion de la masa del sélido y los gases en funcion de la
temperatura.
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Figura 3-3: Flujo de masa de reaccién y flujo de generacién masico para CO, CO,, CHy
y Hy en la pirdlisis de bagazo de cana panelera. m = 1g, D, = 0,5 - 1 mm,
k=5 °C/min, &y = 1,4 L/min, Ty= 950 °C.

A partir de los flujos de reaccién de la masa y de generaciéon de gases (Figura 3-3), se
identifican 3 picos de forma definida. El primero (1) se aloja entre 170 °C y 235 °C, el segundo
(1) entre 235 °C y 320 °C, y el ultimo (llI) se identifica entre 320 °C y 376 °C. Alrededor
de los 400 °C, se puede observar la presencia de un pico (IV) de menor contribucién que se
prolonga hasta los 600 °C. El segundo (11), tercer (lll) y cuarto (1V) pico se pueden asociar
con la descomposicién de hemicelulosa, celulosa y lignina, respectivamente, considerando
las temperaturas en las cuales se registra cada uno de éstos [12]. A partir de 600 °C, se
puede afirmar que la variacion de la senal de la masa permanece constante, sin embargo, la
producciéon de hidrégeno permite sugerir la presencia de reacciones de descomposicion de
alquitranes y/o de componentes de la ceniza.

La Figura 3-3 muestra los flujos de generacién de gases para el CO; CO,y, Hy, y CHy.
En cuanto a la formacién del CO y el CO5 se da en el pico comprendido entre 320 °C y
376 °C, sin embargo, también hay formacién significativa entre 230 °C y 320 °C. Se puede
observar que la formaciéon de ambos gases a estas temperaturas se da de forma simultéanea.
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Adicionalmente, la formacién de didxido y mondxido de carbono se comportan de forma
independiente entre los 200 °C y 240 °C, y a temperaturas superiores a 400 °C, respectivamente.

Por otro lado, en cuanto a la generacién de hidrégeno y metano, en la Figura 3-3 se puede
observar que la formacién del metano se da entre 320 °C y 680 °C con un maximo de
produccién hacia los 440 °C. La formacién del hidrégeno por el contrario se distribuye en
diferentes picos. Se pueden identificar 3 de ellos, el primero ubicando entre 190 °C y 350
°C, con dos maximos: uno a 240 °C y el otro a 327 °C, el segundo entre 350 °C y 450 °C, y
finalmente el tercer pico de mayor longitud se ubica temperaturas mayores a 500 °C.

Al comparar con diferentes estudios de termogravimetria para el bagazo de cana de azicar
reportados en la literatura [26; 49; 58; 65], la presencia del pico ubicado a bajas temperaturas
(170 a 230 °C) no es usual. En la mayoria de los casos, la descomposicién de la materia prima
inicia hacia los 250 °C, por lo cual, puede afirmarse que ese pico refiere a la degradacion de
compuestos propios de éste bagazo de cana panelera, y puede ser un factor diferenciador de
la cinética de reaccién del proceso. Teniendo en cuenta el intervalo de temperatura en el que
este pico se ubica, se puede asociar con algin tipo de extracto, considerando la formacién de
hidrégeno y didéxido de carbono, y la cantidad de proteina reportada en la Tabla 3-1.

Finalmente, la distribucién de los productos obtenidos para el experimento de referencia se
muestra en la Figura 3-4.

Pirolizado |
- 21,42%
olido Yo
23,01% ~ pizes’ 159 o/I
0,
pumedad- 882
Liquido Volatiles
Bagazo de cafa 41,75% condensables +
100% agua: 32,93%
BecEe CO: 12,77%
35,04%
CO:: 18,04%

HZ.' 7,3%
H:3,195

Figura 3-4: Distribucién de productos para la pirdlisis de bagazo de cana panelera, en base
seca. m = 1g, D, = 0,5 - 1 mm, k =5 °C/min, &y = 1,4 L/min, Ty= 950 °C.

La fraccién de producto sélido se determina teniendo en cuenta la masa remanente en el crisol
seco después del experimento. El calculo de las fracciones gaseosas se realiza ejecutando el
procedimiento relacionado en la Seccién 3.2.2, mientras que la cantidad de fraccién liquida se
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determina por diferencia, ésta fraccion se discrimina en volatiles condensables que involucra
la cantidad de agua generada en la pirdlisis, y la masa perdida en el periodo de secado
(humedad).

3.2.3.2. Influencia de la variacion de la tasa de calentamiento

La Figura 3-5 muestra las curvas de termogravimetria para los experimentos PE-P-TC-001,
PE-P-TC-003 y el experimento de referencia (ver Tabla 2-2).
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Figura 3-5: Variacién de la masa (a) y flujos de reaccién (b) para la pirdlisis de bagazo de
cana panelera en funcién de la temperatura a diferentes tasas de calentamiento.
m = 1g, D, = 0,5- 1 mm, &y = 1,4 L/min, Ty= 950 °C.

La Figura 3-5 muestra la influencia de la tasa de calentamiento en el proceso. A medida que
aumenta la tasa de calentamiento las curvas se van desplazando hacia temperaturas mayores,
esto se puede atribuir a que el tiempo al que esta expuesta la muestra a la temperatura de
operacion disminuye a mayor tasa de calentamiento, por lo que la degradacion de la materia
requiere mayores temperaturas para llevarse acabo. Este comportamiento también se ha
reportado en otros estudios termogravimétricos para biomasa [29; 35; 38; 39].

Por otro lado, el desplazamiento de las curvas también se atribuye a la diferencia entre el
valor real y el valor reportado por el instrumento de medicion, en este caso, el termopar
ubicado en el crisol (Ver Figura 2-1). Este error es inherente al elemento de medicién y se
puede incrementar a mayores tasas de calentamiento, ya que se genera un incremento en el
retraso con que la temperatura se mide [38].

La Figura 3-6 muestra las curvas de generacion para las especies gaseosas a diferentes tasas de
calentamiento. Allf se evidencia también el desplazamiento de éstas a mayores temperaturas
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a medida que la tasa de calentamiento aumenta. Se observa un incremento de los valores
maximos registrados para cada pico de formacion. Este comportamiento es més claro en los

flujos de formacion del CO y COs.

Finalmente, en la Tabla 3-4 se presentan los resultados para la distribuciéon de los productos
segun la tasa de calentamiento utilizada (3 °C/min, 5 °C/min y 7 °C/min).

Tabla 3-4: Distribucién de productos de la pirdlisis de bagazo de cana panelera a diferentes
tasas de calentamiento.

Fraccion de Experimento PE-P-TC

producto 001 (3 °C/min) 002 (5 °C/min) 003 (7 °C/min)
Wsdaf (70) 26,38 23,01 29,13

Wi daf (%) 39,41 41,76 37,82
Wo.das () 34,21 35,24 33,05

La distribucion de productos se puede ver influenciada no sélo por la tasa de calentamiento,
sino también por la velocidad de evacuacion del gas de sintesis generado en el proceso, ya que
a mayor tiempo de permanencia de la fase volatil dentro del reactor, mayor es el contacto entre
ésta y el solido remanente, lo cual puede propiciar reacciones secundarias de recondensacion
favoreciendo la formacién de producto sélido [29].

La Tabla 3-4 muestra que la distribucién de productos no tiene una tendencia definida con el
aumento de la tasa de calentamiento. Sin embargo, los datos presentan intervalos homogéneos
entre si, donde el producto sélido, liquido y gaseoso, representan en promedio el 26,1 %,
39,6 % vy el 34,1 % respectivamente. Esto se puede atribuir a que la diferencia entre las tasas
de calentamiento no es lo suficientemente significativa para evidenciar una diferencia en la
distribucion de productos.

Considerando lo anterior, se puede concluir que la fraccién de liquidos es la mayoritaria
entre los productos, seguidos de los gases y los sélidos. Se sugiere la evaluacion de tasas
de calentamiento més altas (50 °C/min a 100 °C/min) para estudiar a profundidad dicha
influencia.

3.2.4. Determinacion de los parametros cinéticos

La determinacion de los pardametros cinéticos se realizé a partir de los resultados experimentales
de la pirdlisis de bagazo de cana panelera (Seccién 3.2.3).

3.2.4.1. Método isoconversional Kissinger-Ankhaira-Sunose (KAS)

Para la determinacion de la variacién de la energia de activacién en el proceso de pirdlisis, se
ejecuta el procedimiento descrito para este método en la Seccion 1.3.1.1.
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La Figura 3-7 muestra los resultados obtenidos para el método isoconversional KAS para los
3 experimentos de la pirdlisis de biomasa (Tabla 2-2).
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Figura 3-7: Relacion funcional de la energia de activacion para diferentes grados de reaccién
para el proceso de pirdlisis de bagazo de cana panelera por medio del método
isoconversional KAS.

Las pendientes de las lineas resultantes en la Figura 3-7 representan la relacién E,/R. En
esta grafica se puede observar el ajuste que tiene la regresion en los datos para cada valor
de conversién (a) por medio de los coeficientes calculados (1?), éstos coeficientes varian
entre 0,81 y 0,96. Se evidencia una tendencia donde a menor valor de conversién mayor
es el coeficiente de regresion lineal del método, esto se puede relacionar con que a mayor
conversion menor es la cantidad de residuo sélido en el crisol lo que equivale a mayor ruido en
la medicién de la masa, por lo que la dispersion de los datos en los experimentos se incrementa.

En la Figura 3-8 se observa como la energia de activacién varia de acuerdo a la fraccion de
material organico (wp;,). No se identifica tendencia especifica, por el contrario, la energia
de activacién aumenta hasta valores de 0,4 para la fraccién de material orgénico (wpy,), y
desde 0,4 hasta 0,2 la energia de activacion disminuye. Dicha variacién se puede relacionar
por la presencia de diferentes reacciones durante el proceso de pirdlisis, es decir, que la
energia de activacion del proceso esta regida por las contribuciones de las diferentes reacciones
consideradas en éste.

Con el fin de obtener un tinico valor de energia de activacion para cada una de las posibles
reacciones, se hace un promedio entre los valores de la energia de activacién calculados
para cada uno de los intervalos de wy,, que comprenden las reacciones consideradas. La
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Figura 3-8: Energia de activaciéon E, calculada y promedio respecto a la fraccion de material
organico wy, para la pirdlisis de bagazo de cana panelera.

primera reaccion estd comprendida para el wy, de 0,9 con un valor aproximado de energia de
activacion de 150 kJ/mol. Esta reaccién se asocia con el primer pico (1) registrado en la Figura
3-5, por lo que el intervalo de temperatura en que se llevaria acabo serfa entre 170 °C y 235 °C.

La segunda reaccién se estima para fracciones de wy,, entre 0,6 y 0,8, con un valor promedio
de energia de activacién de 226 kJ/mol. Esta reaccién se asocia con la descomposicién de
hemicelulosa ya que el intervalo de temperatura esta entre 235 °C y 320 °C, y corresponde al
segundo pico (I) que se observa en la Figura 3-5. La tercera reaccién se asocia con el tercer
pico (1lI) se la Figura 3-5, y representaria la degradacién de la celulosa. Con una energia de
activacién promedio de 246 kJ/mol, se lleva a cabo entre 320 °C y 376 °C y para fracciones
de wy,, entre 0,3 y 0,5.

Por 1ltimo, la variaciéon de la energia de activacién identificada en la Figura 3-8, sugiere una
cuarta reaccion para wy, de 0,2. La energia de activacion calculada para esta reaccion es de
202,5 kJ/mol, y se puede asociar con la descomposicién de la lignina y el tltimo pico (1V)
identificado en la Figura 3-5.

3.2.4.2. Método de ajuste

Para la determinacién de los parametros cinéticos empleando el método de ajuste, se
seleccion6 un modelo semi-global de reaccién que involucra una serie de reacciones paralelas e
independientes, cada una de estas reacciones, se describe por la ecuacion cinética de reaccion
(Ecuacion 1-7).
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Primero, se calculan los parametros iniciales para el cuarto pico de reacciéon por medio
de la Ecuacion 1-7 y se ejecuta el procedimiento descrito para este método en la seccién
1.3.1.1. Una vez se determinan los parametros cinéticos para la cuarta reaccion, la curva del
modelo encontrada para el pico 4 es restada de la curva experimental total, para asi quitar la
influencia del pico calculado. El proceso se repite con cada uno de los picos faltantes.

En la Figura 3-9 se presentan las curvas del modelo encontradas para cada reacciéon en el
experimento de referencia para la pirdlisis de bagazo de cana panelera, asi como también, la
curva del modelo para todo el proceso.
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Figura 3-9: Curva experimental y modeladas de los flujos masicos de reaccién para el
experimento de referencia PE-P-TC-002. m = 1g, D, = 0,5 - 1 mm, &y =
1,4 L/min, T = 950 °C.

La Figura 3-9 involucra los diferentes flujos de reaccion calculados para cada uno de picos
identificados en la curva experimental del experimento de referencia PE-P-TC-002. En ésta se
evidencia que la suma de las curvas del modelo se ajusta a los datos experimentales, lo cual
muestra el acercamiento que tiene el modelo para describir el proceso. Adicionalmente, se
observa de forma gréfica la contribucion de cada una de las reacciones, y cémo se desarrollan
en el proceso.

Por otro lado, en la Tabla 3-5 se relacionan los valores de los parametros cinéticos estimados
por medio del método de ajuste.

Al comparar el valor de la energia de activacion promedio estimada por el método KAS, con
el valor obtenido por el método de ajuste para cada reaccion identificada, se determina una
diferencia promedio del 15 % para las 3 primeras reacciones (Pico 1, 11 y 11l), mientras que para
ultima reaccién la diferencia es mucho mayor. Esto se puede atribuir principalmente a que el
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Tabla 3-5: Parametros cinéticos obtenidos para el proceso de pirélisis de bagazo de cana
panelera, considerando un esquema de 4 reacciones paralelas e independientes.

energia de activacion Factor pre-exponencial Fraccién masica

Ea (kJ/mol) ko (1/s) Vi
Reaccion 1 142 9,00E+12 0,068
Reaccion 2 120 5,00E+4-08 0,24
Reaccién 3 250 6,70E+18 0,42
Reaccion 4 23 5,00E-02 0,30

pico correspondiente a la reaccion 4 se aloja a lo largo de todo el proceso, lo cual dificulta su
asociacion a un rango especifico de energia de activacion determinado por el método KAS.

Finalmente, después de identificar los parametros cinéticos que rigen el proceso, cada reaccién
se puede asociar a la descomposicion de cada uno de los principales polimeros de la biomasa:
celulosa, hemicelulosa y lignina. Teniendo en cuenta las temperaturas, la reaccién dos
corresponderia a la descomposicion de la hemicelulosa, posteriormente la celulosa estaria
representada por la reacciéon 3, y la reaccién presente a lo largo de todo el proceso, indicaria
la degradacién térmica de la lignina. Lo anterior soportado con diferentes estudios reportados
en la literatura [3; 24; 48; 60; 64].

3.3. Cinética de gasificacion y combustiéon de carbonizado
de bagazo de cana panelera

3.3.1. Trabajo experimental

En la ejecucién de los experimentos para la evaluacion de la gasificacion y combustion
del carbonizado de bagazo de cana panelera se ejecutan los procedimientos que se listan a
continuacion:

1. La muestra se prepara, pesa y dispone en el reactor siguiendo el mismo procedimiento
explicado en el numeral 2 de la seccion 3.2.1 del trabajo experimental para pirdlisis.

2. En esta seccién el sistema se purga con nitrégeno grado 5 por periodos de 40 minutos
previo al inicio de cada corrida experimental, no solo se purga la linea de alimentacion
de nitrégeno, sino también la linea que permitira la alimentacién tanto de la mezcla con
vapor de agua como con oxigeno, de forma tal que el nitréogeno pasa por las valvulas
V4, V5, V6, V7, V10 y V11, y los equipos que éstas involucran (11 y 12).

3. Inicialmente el sistema funciona bajo un flujo de arrastre de nitrégeno inicamente, esto
con el fin de generar el carboniazdo igual que en la pirélisis de bagazo de cana. Para
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esto, el gas de arrastre se alimenta segin el procedimiento descrito en el numeral 3 del
trabajo experimental para pirélisis (Seccién 3.2.1).

4. Una vez el crisol se alinea y el nitrégeno fluye a lo largo de todo el sistema, se tara la
balanza (8), se programa la ruta de calentamiento en el controlador del horno eléctrico
(TC/TC2), como se muestra en la Figura 2-4 y se inicia el experimento.

5. Para los experimentos con vapor de agua, una vez se alcanza la temperatura maxima
en el proceso de pirdlisis (950 °C) se prepara el sistema de alimentacién de vapor de
agua. Para esto, se establece el flujo de alimentacién de agua liquida en la bomba B1, la
temperatura del evaporador (11), la temperatura de la resistencia de la tuberia aislada
(3), y la temperatura de saturacién del agua en el bano termostatado (12).

6. Al obtener el carbonizado y la estabilizacion del sistema en la temperatura de gasificacion,
se hace el cambio de valvulas:

- Para vapor de agua: las valvulas V7, V10 y V11 se abren mientras que la V8 se cierra.
Asi pues, el nitrégeno es re-direccionado por el sistema de saturacion de agua, de forma
tal que se genere la mezcla entre los dos gases.

- Para oxigeno: la alimentacion de nitréogeno permanece por la misma linea, y con la
apertura de la valvula V3 se genera el punto de mezcla entre los dos gases, justo antes
de ingresar al reactor.

El flujo de arrastre permanece constante durante todo el experimento, por lo que, una
vez empieza la dosificacion de la mezcla con cualquiera de los agentes de reaccion,
la cantidad de suministro de nitrégeno por el regulador CMF2 se ajusta segun el
requerimiento de mezcla.

7. El tiempo en el cual el sistema permanece en la temperatura de gasificacion depende
de la velocidad de gasificacién, que a su vez esta ligada a la concentracién del agente
de reaccién y a la temperatura de operacion. Por lo cual, el sistema se mantiene bajo
estas condiciones por un tiempo hasta de 3 horas.

8. Al finalizar el experimento, se ejecutan los mismos dos dltimos numerales (5 y 6) del
trabajo experimental para pirdlisis.

3.3.2. Tratamiento de los datos experimentales

El tratamiento de los datos recolectados es similar al realizado para la el andlisis cinético de
la pirdlisis (Seccién 3.2.2). En cuanto a la senal de la masa se expresa de la misma manera en
términos de wgqyf, sin embargo, el tratamiento de los datos de formacién de gases presenta
algunas variaciones.

A partir de la Ecuacion 3-7 se determina el flujo mésico del gas en funcién del tiempo, que al
dividirlo por la masa inicial libre de humedad y cenizas, se obtiene la Ecuacion 3-10:
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dwi Mz Patm .
v 3-10
At modes Rlum " (3-10)

Al integrar la Ecuacién 3-10 entre el tiempo inicial (¢y) y el tiempo final (¢ ), se puede
conocer la fraccién total producida del gas i.

oo dwl
idaf = 3-11

0

Adicionalmente, se calcula el poder calorifico superior del gas producido y su densidad por
medio de la Ecuacién 3-12 y 3-13 respectivamente.

Ho - inHo,i (3—12)

Pmezcla = Z ZipPi (3—13)

Los valores del poder calorifico superior y densidad para cada componente se relacionan en el

Anexo A.

3.3.3. Resultados y discusién
3.3.3.1. Gasificacion con vapor de agua
Experimento de referencia

El experimento PE-G-TG-002 se toma como de referencia para la gasificacién del carbonizado
de bagazo de cana panelera con vapor de agua.

La Figura 3-10 muestra la pérdida de masa del carbonizado en relacién a la fracciéon maésica
en base libre de agua y cenizas wy,f, asi como también, el volumen generado de cada gas.
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Figura 3-10: Curva de pérdida de masa y generacion de gases para experimento de referencia
de gasificacién de carbonizado de bagazo de cana panelera con vapor de agua.
T, =2850°C, D, =0,5-1mm, &y = 1,4 L/min , Cyy= 50 vol.- %.

En la Figura 3-10 se observa que la pérdida de masa tiene un comportamiento lineal durante
los primeros 20 minutos. A partir del minuto 20 en adelante, la curva de descomposicién
empieza a tomar un comportamiento asintético con el eje x, lo cual evidencia la influencia
que tiene la cantidad de masa remanente sobre la velocidad de reaccion. A partir del minuto
110, la variacion en la senal de la masa no es significativa y el ruido presentado se puede
atribuir a la influencia del gas de arrastre en el sistema (considerando la interaccién del vapor
de agua con el crisol) y el bajo peso del sélido remanente.

En relacién al comportamiento de los gases, los resultados reflejan que el gas efluente esta
mayoritariamente compuesto por hidrégeno, seguido de diéxido de carbono y monéxido de
carbono, y en una proporcién menos significativa el metano.

Por otro lado, la Figura 3-11 involucra la variacién de la fraccion maésica a lo largo de
la experimentacion. Esta muestra que la maxima produccion de gases se da durante los
primeros 40 minutos de reaccién, adicionalmente, no se diferencia a simple vista la presencia
de diferentes picos de formacion, por el contrario hay méximo que presenta disminucion
progresiva en la concentracion de los gases. El balance de masa para la gasificacién con vapor
de agua se puede expresar de la siguiente manera:

MCwaf + MH,0 = MH, + McH, + Mco, + Mco + Mu,0p (3-14)
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Figura 3-11: Flujo de generacién masico para CO, CO,, CH,; y Hs en la gasificacién de
carbonizado de bagazo de cana panelera con vapor de agua. T, = 850 °C, D,
=0,5-1mm, &y = 1,4 L/min, C,y= 50 vol.- %.

La composiciéon del gas efluente se muestra en la Tabla 3-6, a partir de los valores alli
relacionados, se determina el poder calorifico y la densidad del gas producido (Ecuacion
3-12 y Ecuacién 3-13), obteniendo como resultado 10,355 MJ/Nm?® y 0,6781 kg/Nm?,

respectivamente.

Tabla 3-6: Composicion del gas resultante para el experimento de referencia de la
gasificaciéon de bagazo de cana panelera. T, = 850 °C, D, = 0,5 - 1 mm,
¢y = 1,4 L/min , Cyy= 50 vol.- %.

Fraccién volumétrica

Gas

(% v/v)
H, 61,7
CH, 0,8
CO 17
CO, 20,4

Variacion de la concentracién de vapor de agua

La Figura 3-12 muestra las curvas de descomposicién mésica para los experimentos PE-G-CA-001,
PE-G-CA-003, y el experimento de referencia, en los cuales la temperatura de gasificacion
permanece constante a 850 °C y la concentracién del vapor de agua varfa (20 vol.- %, 30

vol.- %, 50 vol.- %).
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Figura 3-12: Influencia de la concentracién de vapor de agua en la variacién de la masa
durante la gasificacion de carbonizado de bagazo de cana panelera. Condiciones
constantes para los experimentos: &y = 1,4 L/min, Ty = 850 °C, D, = 0,5 -
1 mm.

En esta figura se puede observar que a mayor concentracion de vapor de agua en la atmoésfera
de reaccién, mayor es la velocidad en la que se lleva a cabo el proceso. Dado que esta es una
reaccion gas-solido, la velocidad de reaccién esta sujeta a la cantidad de sitios activos del
solido que interactiian con el gas, por lo que se explica que a mayor concentracion de vapor
de agua se incrementa las moléculas de agua que pueden interactuar con los sitios activos del
carbonizado, por lo que la reaccion del carbonizado se acelera.

Por otro lado, la senal de la variacién de la masa presenta mayor ruido a medida que aumenta
la concentracion del agente de reaccion, esto se asocia a la variaciéon en la interaccion del
vapor de agua con el crisol dada sus caracteristicas.

La Tabla 3-7 muestra la composicion del gas efluente para los tres experimentos con variacién
de concentracién del vapor de agua. Se evidencia que la composicion del gas resultante no
varfa significativamente entre los tres experimentos. Sin embargo, se identifica una tendencia
al incremento de la fraccion de hidrégeno, y disminuciéon de metano y diéxido de carbono,
a medida que aumenta la concentracién de vapor de agua. Este comportamiento se puede
explicar con la predominancia de reacciones de reformado de metano tanto con vapor de
agua como con diéxido de carbono. A partir de la reaccién del metano con agua aumenta la
concentracién de hidrégeno, por lo que a mayor concentracion de agua, mayor formacion de
hidrégeno. Asi mismo, la reaccién de metano y diéxido de carbono refleja la disminucion de
estas especies y formacién de hidrégeno, lo cual obedece al comportamiento evidenciado (ver
Tabla 1-1).
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Tabla 3-7: Composicion del gas resultante de la gasificacion de bagazo de cana panelera
para experimentos a diferentes concentraciones del agente de reaccién.

Fraccion . 3
.. Densidad Poder Calorifico
Concentracién de (%v/v)
(kg/m?®)  superior (MJ/m?)
vapor de agua H, CH, CO CO,
20 % 58,9 1,3 15,6 256 0,7634 10,23
30 % 61,4 0,7 168 21 0,6862 10,25
50 % 61,7 08 17,0 204 0,6781 10,35

Variacion de la temperatura de gasificacion

Los experimentos PE-G-TG-001, PE-G-TG-003 y el experimento de referencia, permiten
comparar la influencia de la temperatura de gasificaciéon sobre el proceso. Se evalué un rango
entre 800 °C y 900 °C. En esta serie de experimentos la concentracién del vapor de agua se
mantuvo constante en 50 %. En la Figura 3-13 se muestran los resultados.

1,0
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~ 06F
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Figura 3-13: Influencia de la temperatura en la variacién de la masa durante la gasificacién
de carbonizado de bagazo de cana panelera. Condiciones constantes para los
experimentos: &y = 1,4 L/min, C,; = 50%, D, = 0,5 - 1 mm.

En la Figura 3-13 se muestra cémo la velocidad de reacciéon esta directamente ligada a la
temperatura de gasificacion, donde, a mayor temperatura, mayor es la velocidad de reaccién.
Esto se evidencia a través de las pendientes de las curvas, ya que a mayor temperatura mayor
es la pendiente de la curva por lo que menor es el tiempo en que el carbonizado tarda en
reaccionar.
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La composicion del gas obtenido en cada experimento se relaciona en la Tabla 3-8.

Tabla 3-8: Composicion del gas resultante de la gasificaciéon de bagazo de cana panelera
para experimentos a diferentes temperaturas de gasificacion.

Fraccién . i
T ¢ o Densidad Poder Calorifico
emperatura
) ., (%ov/v) (kg/m3)  superior (MJ/m?)
de gasificacibn H, CH,; CO CO,
800 °C 62,5 09 158 20,9 0,6724 10,32
850 °C 61,7 08 17,0 204 0,6781 10,35
900 °C 57,3 09 19,8 22,0 0,7409 10,16

En la Tabla 3-8 se evidencia que la temperatura de gasificacién no influye de forma significativa
sobre la composicién del gas de sintesis. Se identifica que a mayor temperatura la fracciéon
de hidrégeno disminuye mientras que el COy y el CO aumentan. Se puede inferir que las
altas temperaturas favorecen la reaccion reversible de reformado metano-diéxido de carbono,
donde el hidrégeno reacciona con monédxido de carbono para formar diéxido de carbono.
Paralelo a esto, la reaccién de Boudouard puede presentarse de forma simultanea, lo cual
explicaria el incremento de la fraccion del monodxido de carbono en el gas resultante.

3.3.3.2. Combustién
Experimento de referencia

Para el estudio de la cinética de combustion de carbonizado de bagazo de cana panelera, se
tomo como referencia el experimento nimero PE-C-TG-005, con el fin de compararlo con los
demds ensayos realizados en esta etapa experimental.

La Figura 3-14 exhibe la pérdida de masa en la combustion del carbonizado en una atmdsfera
con 22,3 vol.- % de O,. Asi mismo, se muestran las curvas de generacién de gases en el proceso.
En ésta se observa que la pérdida de masa presenta una disminucion progresiva de pendiente
constante a lo largo de todo el proceso. Sobre los 500 segundos, la mayoria del carbonizado
ha reaccionado, asi como también, las curvas de generacion de gases acumuladas no reflejan
formacion de éstos.

Adicionalmente, la Figura 3-14 muestra que el gas resultante estd mayoritariamente compuesto
por dioxido de carbono, seguido de hidrégeno. En cuanto al mondxido de carbono y el
metano, la produccion es minoritaria en comparacién con los otros dos gases cuantificados.
La distribucién de los gases reflejan el comportamiento esperado, ya que en el proceso de
combustion predominan las reacciones de oxidacion de carbonizado.
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Figura 3-14: Curva de pérdida de masa y formacién de gases para experimento de referencia
de combustion de carbonizado de bagazo de cana panelera.
¢y = 1,4 L/min, C,y = 22,3 vol.-%, D, = 0,5 - 1 mm, T,= 750 °C.

Por otra parte, la Figura 3-15 relaciona la variacién de la fracciéon masica de los gases
generados a lo largo del experimento.
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Figura 3-15: Flujo de generacién masico para CO, CO,, CHy y Hs en la combustion de

carbonizado de bagazo de cana panelera.
¢y = 1,4 L/min, C,, = 22,3 vol.- %, Ty= 750 °C, D, = 0,5 - 1 mm.
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En la Figura 3-15 se evidencia que la produccion de Hy y CO4 tienen un pico maximo de
generacién alrededor de los 100 segundos después de iniciada la reaccion, esto refleja la alta
velocidad en que se lleva a cabo el proceso. Adicionalmente, las curvas muestran un cambio
de pendiente lo que puede asociarse con una reaccion de mas de una etapa. El balance de
masa para la combustion se puede expresar de la siguiente manera:

MC,daf + Moy = Mu, +Mcn, + +Mco, + Mco (3-15)
La composicion del gas efluente para el experimento de referencia se muestra en la Tabla 3-9.
Tabla 3-9: Composicion del gas resultante para el experimento de referencia de la combustién

del carbonizado de bagazo de cana panelera.
®y = 1,4 L/min, C,, = 22,3 vol.-%, T,= 750 °C, D, = 0,5 - 1 mm.

Fraccién
as
(vol.- %)
H, 12,6
CH,4 0,1
CO 1,9
CO, 85,5

A partir de los valores reportados en la Tabla 3-9, se determina el poder calorifico y la
densidad del gas producido (Ecuacién 3-12 y 3-13), obteniendo como resultado 1,87 MJ/m? y
1,72 kg/m3, respectivamente.

Variacion de la concentracion de oxigeno

Al igual que en la gasificacion con vapor de agua, el proceso de combustién se evalud a
diferentes concentraciones. La Figura 3-16 muestra las curvas de pérdida de masa para
los experimentos PE-C-CA-004, PE-C-CA-005 y el experimento de referencia. En estos
experimentos la temperatura de reaccion permanece constante a 750 °C mientras que varia la
concentracién de oxigeno en la atmdsfera de reaccién (10 vol.- %, 15 vol.- % y 22,3 vol.- %).

La Figura 3-16 refleja que a mayor concentracion del agente de reacciéon, mayor es la
velocidad en la que se lleva cabo el proceso. Esto se atribuye a la naturaleza de la reaccion,
ya que al ser una reaccién sélido-gas la velocidad de reaccion es directamente dependiente
de la presion parcial del gas, es decir, que a mayor concentraciéon de oxigeno mayor sera
la ocupacion de sitios activos en el sélido, lo cual se traduce en una mayor velocidad de
reaccién. En este caso, la diferencia es mas significativa entre la concentracién media (15
vol.- %) y baja (10 vol.- %) , que entre la concentraciéon media (15 vol.- %) y alta (22,3 vol.- %).

En la tabla 3-10 se presenta la composicion de los gases efluentes resultantes de los
experimentos previamente descritos.
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Figura 3-16: Influencia de la concentracién de oxigeno en la variacién de la masa durante la
combustién de carbonizado de bagazo de cana panelera. Condiciones constantes
para los experimentos: ®y = 1,4 L/min, Ty= 750 °C, D,, = 0,5 - 1 mm.

Fraccion . i
Densidad Poder Calorifico
% O, (vol.- %) (ke /m?) ior (MJ /m?)
g/m superior m
vol.-% H, CH,; CO CO,
10 7,7 0,3 1,6 904 1,81 1,30
15 12,1 0,1 2,0 8578 1,73 1,83
22,3 12,6 0,1 1,9 85,5 1,72 1,87

Tabla 3-10: Composicion del gas resultante de la combustién del carbonizado de bagazo de
cana panelera para experimentos a diferentes concentraciones del oxigeno.

En la Tabla 3-10, se evidencia que los procesos a concentraciones mayores se asemejan entre
si, mientras que la combustién a 10 vol.- % de Oy presenta resultados con diferencias mas
significativas. Esto se refleja tanto en la velocidad de reaccién, como en las propiedades de los
gases resultantes, ya que para las concentraciones altas de oxigeno la composicién tiende a ser
la misma, mientras que para la atmdsfera con menor concentracion de O, la concentracion de
CO y Hy disminuye, mientras que la de CO, aumenta.

Este comportamiento se puede relacionar con las diferentes reacciones de oxidacion que se
presentan en el proceso, se infiere que al aumentar la concentraciéon de O, predomina la
reaccion de oxidacion incompleta del carbonizado por encima de la completa, lo que refleja el
aumento en la fraccion de CO y disminucién en la de CO,.



3.3 Cinética de gasificacion y combustion de carbonizado de bagazo de cana panelera 55

Variacion de la temperatura de combustion

Los experimentos PE-C-TG-004, PE-C-TG-006 y el experimento de referencia permiten
evaluar la influencia de la temperatura a la cual se lleva a cabo el proceso de combustion de
carbonizado de bagazo de cana panelera. La Figura 3-17 muestra las curvas de combustién
obtenidas.
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Figura 3-17: Influencia de la temperatura en la variacién de la masa durante la combustién

de carbonizado de bagazo de cana panelera. Condiciones constantes para los
experimentos: &y = 1,4 L/min, Cyy = 22,3%, D, = 0,5 - 1 mm.

En la Figura 3-17 se observa la influencia de la temperatura de reaccién sobre la velocidad
del proceso. Se evidencia que a mayor temperatura de reaccién menor es el tiempo que
tarda el carbonizado en reaccionar, lo que se traduce en una mayor velocidad de reaccién.
Asi mismo, se evidencia que la diferencia en la velocidad de reacciéon es proporcional a la
diferencia entre las temperaturas de reaccion, ya que las curvas de pérdida de masa para las
temperaturas de 550 °C y 600 °C se asemejan entre si mas que la curva de reaccioén para 750 °C.

Por otra parte, los valores de la composicién del gas resultante para los experimentos
estudiados se muestran en la Tabla 3-11. A medida que aumenta la temperatura de reaccién,
disminuye la fraccién volumétrica de mondxido de carbono. Esta disminucién en la produccién
de monodxido de carbono, puede asociarse con las reacciones de combustion incompleta que
pueden prevalecer a menores temperaturas, favoreciendo la formacion de CO y disminuyendo
la fraccién volumétrica del COs.
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Tabla 3-11: Composicién del gas resultante de la combustién del carbonizado de bagazo de
cana panelera para experimentos a diferentes temperaturas de reaccion

Fraccion ) i
T ¢ o Densidad Poder Calorifico
emperatura
i .. (%ev/v) (kg/m?)  superior (MJ/m?)
de gasificacion H, CH; CO CO,
550 °C 10,5 1,5 89 79,1 1,69 3,05
600 °C 11 0,1 7,9 81 1,71 2,43
750 °C 12,6 0,1 1.9 855 1,72 1,87

Por otro lado, el aumento de la fraccion volumétrica de Hy a medida que aumenta la
temperatura de reaccién se asocia con reacciones de reformado de metano con diéxido de
carbono, ya que a mayores temperaturas se favorece esta reaccion. Adicionalmente, dicha
afirmacién se soporta con la disminucion de la fraccion de metano a altas temperaturas.

Estos resultados a pesar de ser consistentes con lo reportado por Liu et al. [36] en cuanto
al incremento en la concentracién de hidrogeno y la disminuciéon de la concentracién de
mondxido de carbono, van en contraposicién a lo reportado para la concentracion de monéxido
de carbono, lo cual puede asociarse con la naturaleza y caracteristicas de la biomasa y su
carbonizado.

3.3.4. Determinacion de los parametros cinéticos

La determinacion de los pardametros cinéticos se realizé a partir de los resultados experimentales
de la gasificacién de carbonizado con vapor de agua y la combustién de carbonizado (Seccién
3.3.3.1 y Seccién 3.3.3.2, respectivamente).

3.3.4.1. Gasificacion con vapor de agua

Los parametros cinéticos de la gasificacién con vapor de agua del carbonizado de bagazo de
cana panelera, se determinaron siguiendo el procedimiento descrito en la Seccion 1.3.2.1.

En la Figura 3-18 se muestra la linealizacion para los experimentos de variaciéon de concentracién
(a) y de temperatura (b).

Una vez las curvas de la Figura 3-18 se linealizan, se determina la ecuacién para cada una
de las rectas, identificando la pendiente (m) de cada una de ellas. De forma general las
regresiones lineales de la Figura 3-18 se ajustan a los datos, con la excepcion del experimento
llevado a cabo con 20 % de vapor de agua.

Posteriormente, en la Figura 3-19 se regresan los datos de las pendientes (m) identificadas
previamente con la concentracién del vapor de agua (a) y la temperatura (b). A partir de
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Figura 3-18: Linealizacion de los datos de gasificacién de bagazo de cana panelera con vapor
de agua a diferentes concentraciones de vapor de agua (a) y temperaturas
de gasificacién (b). Condiciones constantes para los experimentos: &y =

1,4 L/min, D, = 0,5 - 1 mm.

las pendientes identificadas en cada grafica de la Figura 3-19 se estima el valor del orden
de reaccién (n), la energia de activacion (Ea) y el Factor Pre-exponencial (kg), obteniendo
valores de 0,36; 58,853 kJ/mol y 0,343 s~!, respectivamente. Estos valores son utilizados
como valores iniciales en el método iterativo.

Una vez los parametros cinéticos iniciales son identificados, la pérdida de masa simulada se
calcula teniendo en cuenta ecuacién de velocidad de reaccién (Ecuacién 1-13), despejando la
conversién (Ecuacién 3-16) y considerando la relacién entre estas dos variables (Ecuacion
3-17).

K,Clt
_a«") (3-16)

—S

ozzl—exp(

Wyar =1 — (3-17)

A partir de los datos del modelo calculados para todos los experimentos, se determina
la diferencia entre éstos y los experimentales, con el fin de aplicar un método iterativo
que permita minimizar la diferencia para todos los experimentos ejecutados, variando los
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Figura 3-19: Regresiones lineales para el cédlculo de los parametros cinéticos iniciales n,

Ea y ko en la gasificacién de bagazo de cana panelera con vapor de agua.
Condiciones constantes para los experimentos: &y = 1,4 L/min, D, = 0,5 - 1

min.

parametros cinéticos (ko, Ea, n, s). Se obtiene como resultado los valores reportados en la
Tabla 3-12.

Tabla 3-12: Pardmetros cinéticos para la reaccion de gasificacion de bagazo de cana panelera.

Parametros cinéticos Valor
n (1) 0,513
s (1) 0,901
E, (kJ/mol) 68,92
ko (1/s) 1,01

Los valores de la Tabla 3-12 muestran cémo los parametros cinéticos estimados cambian
frente los parametros cinéticos identificados inicialmente.

Finalmente, la Figura 3-20 muestra la curva experimental y la curva del modelo obtenida para
el experimento de referencia. En ésta se observa que el modelo se ajusta satisfactoriamente
a los datos experimentales, por lo que se puede afirmar que el modelo utilizado predice el
comportamiento de la materia prima bajo las condiciones establecidas.

Por otro lado, y considerando que los parametros cinéticos se estimaron teniendo en cuenta
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Figura 3-20: Curva experimental y curva del modelo empleado para Ila
gasificacion de carbonizado de bagazo de cana panelera. ¢y =
1,4 L/min, C,, = 50 vol.- %, Ty= 850 °C, D, = 0,5 - 1 mm.

las diferentes condiciones de operacién, en el Anexo D se muestran las curvas experimentales
y los modelos correspondientes a cada uno de los experimentos realizados en esta etapa
experimental, evidenciando también que los parametros cinéticos calculados se ajustan a
procesos llevados a cabo a diferentes condiciones de operacién.

3.3.4.2. Combustion

En este caso, la determinacion de los parametros cinéticos se realiza bajo lo estipulado en
la Seccién 2.2.2 para la combustion del carbonizado. La Tabla 3-13 presenta los valores
encontrados para los diferentes parametros cinéticos.

En la Tabla 3-13 se muestra la diferencia entre los valores de los parametros cinéticos para
cada una de las reacciones consideradas. Dentro de las diferencias presentadas, se encuentra
el valor de s, el cual se incrementa para la reacciéon nimero 2 respecto a la nimero 1, al ser
un parametro asociado directamente a la influencia del tiempo en la reaccion, se puede decir
que la segunda contribucion se desarrolla con una velocidad mayor a la primera. Por otro
lado, se evidencia que la diferencia entre la influencia temperatura esta regida principalmente
por el Factor Pre-exponencial (kg), ya que los valores difieren significativamente.
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Tabla 3-13: Parametros cinéticos para la reaccion de combustion del carbonizado de bagazo

de cana panelera para el experimento de referencia.

Parametros .. ..
1 reaccion 2 reaccion
cinéticos
n (1) 0,039 0,039
S (1) 1,44 2,79
k (1) 6,44 E-04 3,18 E-08
E. (kJ/mol) 38 46,5
ko (1 /s) 41 150

Esta diferencia entre los pardametros cinéticos se puede relacionar con la presencia de diferentes
carbonizados que reaccionan en instantes y condiciones diferentes, lo que se ve reflejado en
el comportamiento global del proceso. Por otro lado, la Figura 3-21 compara la curva de

pérdida de masa experimental con la curva obtenida ejecutando el modelo propuesto.
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Figura 3-21: Curva experimental y curva del modelo empleado para
combustion de carbonizado de bagazo de cana panelera. Py
1,4 L/min, C,, = 22,3 vol.- %, Ty= 750 °C, D, = 0,5 - 1 mm.

En la Figura 3-21 se evidencia céomo los valores estimados para el modelo se ajustan a
los datos experimentales obtenidos para la combustion del carbonizado de bagazo de cana
panelera bajo las condiciones estipuladas para el experimento de referencia PE-C-TG-005.
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Por otra parte, al implementar el modelo bajo las condiciones de los demas experimentos del
plan experimental, se evidencia que cada el comportamiento de cada contribucién segun las
condiciones del proceso varia. Esto se evidencia en la Figura 3-22.

La Figura 3-22 involucra el modelo propuesto para cada una de las contribuciones consideradas
de forma independiente y segtin las condiciones de cada ensayo. Allf no se evidencia tendencia
para cada contribucién, por el contrario segin la concentracion del oxigeno y la temperatura
de reaccion, éstas varian. Es por lo anterior que el modelo propuesto se implementé de forma
independiente para cada ensayo llevado a cabo. En este ajuste se determind que la energia de
activacion y el Factor pre-exponencial para el proceso varfa entre 35 kJ/mol y 48 kJ/mol, y
entre 34 s~! y 450 s~! respectivamente.

En el Anexo D se muestra el ajuste obtenido para cada uno de los experimentos al implementar
el modelo de forma independiente considerando las condiciones de operacion.
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Figura 3-22: Curva del modelo empleado para el proceso global y cada una de las contribuciones consideradas para la
combustién de carbonizado a diferentes condiciones (a) T,= 750°C y C,, = 10%, (b) T,= 550°C y C,y = 22,3%
, (¢) T,=700°C y Coy = 22,3%, y (d) T,= 750°C y C,y = 15% . Condiciones constantes para los experimentos:
Oy = 1.4 L/min, k = 5 °C/min,D, = 0,5 - 1 mm.



4 Influencia de los parametros de
operacion sobre el proceso de
gasificacion y las caracteristicas del gas
resultante

La gasificacion se ve influenciada por diferentes factores, entre ellos las condiciones de
operacion en las que se lleva a cabo el proceso. En el capitulo 4 se exponen los resultados
obtenidos al evaluar la gasificacion del bagazo de cana panelera variando diferentes
condiciones de operacion, para ast, identificar la influencia de dichos pardmetros en el
desarrollo del proceso y la calidad del gas resultante.

4.1. Trabajo experimental

En cuanto a las actividades llevadas a cabo para la ejecucion de los ensayos experimentales
de esta etapa, el alistamiento del equipo se desarrolla de la misma manera que para los
experimentos de gasificacién y combustién de carbonizado (ver Seccién 3.3.1). Sin embargo,
en cuanto a la preparacién de la muestra y la dosificacion del agente de reaccién, se tienen en
cuenta las siguientes consideraciones:

- Preparacion de la muestra: La distribucién de la muestra mantiene una relacién 1:1 de bagazo
de cana panelera y carbonizado de bagazo de cana panelera. La Figura 4-1 esquematiza las dos
formas de contacto estudiadas. Cuando el ordenamiento de la muestra es en capas, la biomasa
se encuentra en la capa inferior mientras que el carbonizado en la capa superior del crisol. Por
otro lado el mezclado homogéneo busca que las particulas de biomasa y carbonizado queden
distribuidas en todo el crisol y tengan contacto unas con otras. El carbonizado utilizado
corresponde al generado en los ensayos experimentales del estudio de la pirélisis de bagazo
de cafia panelera (Seccién 3.2).

- Dosificacion del agente de reaccion: Segun el experimento a ejecutar, el agente de reaccion se
suministra al sistema a temperaturas diferentes, el oxigeno se alimenta desde el inicio de los
ensayos, mientras que el vapor de agua se suministra a 250 °C de acuerdo con lo establecido
en la Figura 2-5.
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Figura 4-1: Esquematizacion de la distribuciéon de la muestra en el crisol en ensayos de
gasificacién con vapor de agua y combustion. Capas (a), mezclado homogéneo

(b).

4.2. Agente de reaccion

A continuacion se relacionan los resultados obtenidos para el experimento PE-S-001 y PE-S-003
(ver Tabla 2-5). En este par de experimentos el ordenamiento de la muestra y la tasa de
calentamiento permanecen constantes mientras que el agente de reacciéon cambia. La Figura
4-2 muestra las curvas de pérdida de masa en el tiempo y la curva de calentamiento de ambos
experimentos.
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Figura 4-2: Curvas de pérdida de masa para experimentos de gasificacién con oxigeno y
vapor de agua. Condiciones constantes para los experimentos: &y = 1,4 L/min,
T,= 800°C, x = 3 °C/min, D, = 0,5 - 1 mm.

En la Figura 4-2 se evidencia un desplazamiento de la curva de pérdida de masa para la
gasificacion con vapor de agua hacia temperaturas mas altas, respecto a la curva del proceso
con oxigeno. Este desplazamiento se puede atribuir a la reactividad de cada agente de reaccién
y a la interaccion de cada uno de éstos con la superficie sélida, sin embargo, dado que el
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vapor de agua se suministra a 250 °C, el tiempo que toma el sistema en estabilizarse puede
retrasar la descomposicion y desplazarla hacia temperaturas superiores.

Por otro lado, se identifican dos etapas de descomposicién principalmente, una asociada a la
pirdlisis comprendida entre 180 °C y 300 °C para la reaccién con oxigeno, y, entre 230 °C
y 650 °C para la reaccién con vapor de agua. La segunda etapa, se puede asociar con las
reacciones de reduccion sobre el carbonizado, y ocurren a temperaturas superiores a los 320
°C para el oxigeno y a los 720 °C para el vapor de agua.

Se evidencia que el proceso con oxigeno es mas rapido y ocurre en aproximadamente la mitad
del tiempo que toma el proceso con vapor de agua, alcanzando la estabilidad en la masa
resultante sobre los 7500 segundos y 650 °C. Asi mismo, para el vapor de agua la etapa
asociada con la reduccién del gas sobre el carbonizado se da mayoritariamente a temperaturas

mas altas y de forma isotérmica, ya que ésta empieza cerca de la temperatura final del proceso
(800 °C).

En cuanto al comportamiento de los gases generados en cada proceso, las Figuras 4-3 y
4-4 muestran la variacién del flujo de generacion de los gases en funcién del tiempo, para
el vapor de agua y el oxigeno respectivamente, asi como también, relaciona las curvas de
descomposicion y calentamiento correspondientes.
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Figura 4-3: Flujo de generacion masico para CO, CO,, CHy v Hy, curva de pérdida de
masa y ruta de calentamiento en la gasificacién con vapor de agua . &y =
1,4 L/min, C,,= 22,3 vol.- %, T,= 800 °C, k = 3°C/min, D, = 0,5 - 1 mm.
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En la Figura 4-3 se identifican dos intervalos definidos para la formacién de gases en la
gasificaciéon con vapor de agua, la primera se ubica entre 240 °C y 380 °C y se asocia con la
pirdlisis que sufre la fracciéon de bagazo de cana contenida en la muestra. En ésta, el COq
presenta dos picos de formacion, uno hacia 280 °C y el otro hacia 340 °C. Este comportamiento
es similar para el monéxido de carbono, sin embargo, el CO, registra mayores fracciones
volumétricas generadas. La formacién de hidrégeno y metano no son representativas en dicha
etapa.

Al comparar los resultados con el estudio de la pirdlisis bajo una atmoésfera inerte (Seccién
3.2), se evidencia un comportamiento similar en cuanto a la formacién de gases, ya que los
flujos de generacién de estas especies presentan dos picos de formacién mayoritaria y dos
adicionales hacia el inicio y fin de la etapa de descomposicién, lo cual se puede asociar con la
presencia de las 4 reacciones identificadas previamente para este proceso.

Por otro lado, en cuanto a la pérdida de masa, el proceso con vapor de agua registra una
descomposicién cercana al 40 % para el momento en que la pirdlisis finaliza, mientras que la
pirdlisis bajo atmdsfera inerte refleja una descomposicion del 70 % al finalizar el proceso. Esta
diferencia se relaciona principalmente con la presencia de carbonizado en la muestra, ya que
en la pirdlisis la fraccién que se degrada térmicamente es la del bagazo de cana, mientras que
el carbonizado permanece constante. Teniendo en cuenta la temperaturas en que se presenta
la pérdida de masa y la formacion paralela de gases, ésta se puede asociar con los procesos de
transformacion de la celulosa, hemicelulosa y lignina, polimeros mas representativos de la
biomasa.



4.2 Agente de reaccién 67

A temperaturas superiores, la variacién en el flujo de los gases generados registra un
comportamiento diferente, el gas con mayor fraccién volumétrica registrada es hidrégeno,
seguido del dioxido de carbono y posteriormente el monoéxido de carbono. Lo tres gases
presentan un tunico pico de formaciéon hacia 800 °C, dicha formacién empieza a 600 °C y
se relaciona con la segunda etapa de descomposicién, correspondiente a la gasificacién con
vapor de agua. En esta etapa el material que se descompone es el carbonizado formado en la
pirdlisis previa y el carbonizado presente en la muestra desde el inicio del proceso. De forma
general, el comportamiento del experimento PE-S-003 se desarrolla de acuerdo al proceso de
pirélisis en 4 etapas, y la gasificacién en una tnica etapa.

La Figura 4-4 exhibe el comportamiento del flujo de generacion de gases para el proceso
con oxigeno. En ésta se identifican dos grandes picos de formaciéon para el CO,, el CO
y el Hs, la formacion de CHy no es representativa. Cada uno de estos picos coincide con
las dos etapas de pérdida de masa previamente identificadas. A diferencia del proceso con
vapor de agua, éstas etapas ocurren sin un tiempo de separacién representativo entre si.
El COy es el gas mayoritario, seguido del monéxido de carbono y el hidrégeno, en ambas etapas.

En la primera etapa, el pico maximo de formacién se registra alrededor de 290 °C. Previo a
este pico, a 200 °C se identifica un pico de menor tamano para el diéxido y mondxido de
carbono, por lo que se puede inferir que la primera etapa de descomposicion se desarrolla en
dos contribuciones. Aqui se evidencia cémo el oxigeno presente en la atmésfera de reaccién
influencia la formacion de gases, asi como también, la velocidad de reacciéon en comparacion
con la pirdlisis estudiada en atmosfera inerte. La pirdlisis bajo atmosfera de nitrogeno se
desarrolla entre 180 °C y 600 °C mientras que en la atmdsfera con oxigeno el proceso se lleva
a cabo entre 180°C y 300 °C.

La segunda etapa de formacion de gases ocurre de forma contigua a la finalizacién de la
primera, esto se evidencia por la cercania entre los picos registrados. Lo anterior se atribuye
a la reaccién de las dos fracciones de la muestra (biomasa y carbonizado) al mismo tiempo.
En ésta el flujo de formacién del diéxido de carbono es tres veces el registrado en la pirdlisis,
mientras que para el mondxido es el doble. En cuanto a la formacion de hidrégeno, la fraccién
volumétrica registrada en la gasificacion es cerca de 10 veces més significativa que la registrada
en la pirdlisis. Este incremento de la contribucién en la combustion, se atribuye a la cantidad
de materia reaccionante, ya que en la pirdlisis tinicamente la mitad del material reacciona (lo
correspondiente al bagazo), mientras que en la combustion, toda la muestra contenida en el
crisol se encuentra reaccionando con el oxigeno.

Al comparar la combustion del carbonizado ocurrida en el experimento, con la combustion
evaluada en la Seccién 3.3.3.2 se identifican algunas diferencias. La primera esta relacionada
con la temperatura en que ocurre el proceso, en este caso el proceso de combustion empieza
alrededor de los 320 °C mientras que en la combustién evaluada anteriormente se llevo a cabo
de forma isotérmica a 750 °C.

Por otro lado, la velocidad de reaccién se ve influenciada, ya que el proceso de combustion
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en esta etapa se desarrolla en un periodo de 4000 segundos aproximadamente, mientras
que el proceso a mayores temperaturas se lleva a cabo en 500 segundos. Esta diferencia
se puede asociar principalmente a la temperatura en la cual se lleva a cabo el proceso,
disminuyendo la velocidad a medida que disminuye la temperatura. Este comportamiento
soporta lo evidenciado en la influencia de la temperatura de reaccion en la Seccién 3.3.3.2.

Finalmente, en cuanto a las caracteristicas de los gases resultantes, la Figura 4-5 muestra
la variacion de la composicion del gas efluente segin el agente de reaccion utilizado, y
considerando tanto el proceso global como las dos etapas de generacién de gases por separado.
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Figura 4-5: Composicion de los gases efluentes para cada una de las etapas de descomposicién
y el proceso completo, en la gasificacién con vapor de agua y combustién de
bagazo de cana panelera.

A partir de la Figura 4-5 se cuantifica la diferencia en el comportamiento de los gases
generados en cada una de las etapas de descomposicion segun el agente de reaccion utilizado.
Al considerar la etapa asociada a la pirdlisis de la muestra (1 etapa), el CO, registra la mayor
fraccién volumétrica en ambos medios, sin embargo, la distribucién de los demas gases en el
proceso con vapor de agua es mas equitativa respecto al proceso con oxigeno, alcanzando
fracciones de 23 vol.- %, 13 vol.- % y 10 vol.- % para el CO, el Hy y el CH, respectivamente.

El cambio en la distribucién de las fracciones de los gases generados se puede atribuir también
a las diferentes reacciones que se presentan en cada proceso, considerando no sélo el agente
de reaccion sino también el tipo de reacciones soélido-gas y gas-gas que se puedan estar
desarrollando. Por otra parte, al comparar la distribucion de los gases generados en esta
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etapa con las obtenidas en el proceso de pirdlisis bajo una atmdsfera inerte, se observa que el
proceso con oxigeno se asemeja mas que el proceso con vapor de agua, ya las proporciones
entre las fracciones de los gases tienden a mantenerse, mientras que en el proceso con vapor
de agua se evidencia mayor formacion de hidrégeno y metano.

En la segunda etapa, la distribucién de los gases cambia principalmente para el proceso con
vapor de agua, registrando un gas efluente compuesto mayoritariamente por Hy, seguido
por el COy y el CO, mientras que en el proceso con oxigeno, el COy se mantiene como
el gas predominante en la mezcla, seguido por el CO y registrando un incremento en la
concentracién de Hs.

Al considerar los procesos completos, el gas resultante para el proceso con O refleja la misma
tendencia de las dos etapas que ocurren, donde el COs predomina por encima de los demas
gases alcanzando un 68 % dentro de la composicién del gas. Por otro lado, el gas efluente
del proceso de gasificacion con vapor de agua esta conformado en su mayoria por Hy con un
55 %, seguido de los 6xidos de carbono.

A partir de lo anterior se evidencia la influencia que tiene el agente de reaccion en la
composicion del gas efluente, relacionado directamente con las propiedades de éstos. La Tabla
4-1 relaciona el poder calorifico y la densidad calculada para cada uno de los gases efluentes
de cada proceso.

Tabla 4-1: Propiedades de los gases efluentes para la combustion y gasificacion con vapor de
agua del bagazo de cana panelera.

Propiedad Oxigeno Vapor de agua
Poder calorifico
4,63 9,57
(MJ/kmol)
Densidad
1,62 0,81
(kg/Nm?)

A partir de la Tabla 4-1 se evidencia que el gas efluente del proceso de gasificacién con
vapor de agua tiene mejores propiedades para su uso como fuente energética, ya que su
poder calorifico es mayor y la concentracion de gases combustibles es mas representativa en
comparacion al gas resultante del proceso con oxigeno.

4.3. Distribucién carbonizado/biomasa

Los experimentos PE-S-001 y PE-S-002 permiten la evaluacion de la influencia de la forma
de contacto entre la biomasa y su carbonizado, durante el proceso y en las caracteristicas del
gas resultante. Los experimentos se llevan a cabo bajo una atmésfera de reaccién con 22,3
vol.- % de oxigeno y una tasa de calentamiento (k) de 3 °C/min. Los dos tipos de contacto
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entre la biomasa y su carbonizado permiten el acercamiento a la forma de contacto entre la
biomasa y el carbonizado que se va formando en las diferentes tecnologias de gasificacién.

La Figura 4-6 muestra las curvas de descomposicién para los dos experimentos y la ruta de
calentamiento bajo la cual fueron llevados a cabo.
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Figura 4-6: Curvas de pérdida de masa para experimentos de combustion con distribucién
homogénea y en capas para la biomasa y su carbonizado. Condiciones constantes
para los experimentos: T,= 800 °C, &y = 1,4 L/min, ,x = 3°C/min, C,,=22,3
vol.-%, D, = 0,5 - 1 mm.

Las dos etapas identificadas previamente para el proceso con oxigeno permanecen en ambos
ensayos, y se reflejan en la Figura 4-6. En la pirdlisis, los dos ensayos para las dos formas
de contacto presentan el mismo comportamiento, la pérdida de masa se da entre 220 °C y
320 °C, la curva de pérdida de masa para el ensayo con distribucién homogénea presenta un
leve desplazamiento hacia mayores temperaturas que el ensayo con distribucién en capas, sin
embargo, éste no es significativo. La mayor diferencia entre los experimentos se refleja en la
segunda etapa, ya que a pesar de que empieza sobre la misma temperatura (320 °C) el ensayo
con disposicion de la muestra en capas muestra una mayor velocidad de reaccién frente al
ensayo con disposicién homogénea.

El desplazamiento de la curva del proceso con disposicién homogénea se hace més representativo
a temperaturas superiores a 350 °C, asi mismo, la pendiente de la curva muestra cémo la
velocidad en que se lleva a cabo el proceso disminuye. Esta influencia se puede asociar con
los gradientes de temperatura que se pueden generar dentro del lecho para las particulas
de biomasa, ya que al estar homogéneamente mezclados con las particulas de carbonizado,
su descomposicién puede verse retrasada y asi mismo, requerir de mayores temperaturas
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para su transformaciéon. Adicionalmente, los dos procesos culminan antes de que la ruta de
calentamiento finalice, esto ocurre a 510 °C para la distribucién de mezcla en capas y a 545
°C para la mezcla distribuida homogéneamente.

A temperaturas superiores a 600 °C se evidencia un incremento en la senial registrada en la
masa, para este momento el material sélido remanente en el crisol corresponde a las cenizas
presentes en el bagazo, por lo que este aumento se puede atribuir a la oxidacion del hierro
presente en ésta al estar en contacto con un medio oxidante por periodos prolongados.

En cuanto a la formacién de gases, las Figuras 4-4 y 4-7 muestran el comportamiento de
éstos para las muestras con ordenamiento en capas y homogéneo, respectivamente.
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Figura 4-7: Flujo de generaciéon masico para CO, CO,, CHy v Hy, curva de pérdida de
masa y ruta de calentamiento en la combustiéon de bagazo de cana panelera.
Oy = 1,4 L/min, C,, = 22,3%,T,= 800 °C, k = 3°C/min , Ordenamiento de
la muestra: homogéneo, D, = 0,5 - 1 mm.

La variacién del flujo de las fracciones volumétricas en el experimento con distribucién de
muestra homogénea, mantiene el comportamiento registrado previamente en la primera etapa
de descomposicién para el experimento PE-S-001 con distribucion de muestra en capas.
Sin embargo, la segunda etapa de descomposicion se asemeja mas a la reportada en los
experimentos de combustién estudiados en el capitulo anterior, es decir que, la etapa de
reduccién del carbonizado se desarrolla en dos reacciones.

En la primera etapa, el experimento con distribucién de muestra en capas presenta el pico de
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formacion maxima para los gases a 290 °C |, mientras que para la distribucién de muestra
homogénea se presenta hacia los 320 °C, esto confirma el desplazamiento de la descomposicién
hacia temperaturas superiores cuando la muestra tiene distribucion homogénea. En cuanto a
la generacién de gases, en los dos experimentos el diéxido y monédxido de carbono son los
componentes mayoritarios, sin embargo, el hidrégeno refleja un incremento en los valores
registrados para el experimento con distribucién de muestra homogénea. La generacion de
metano en ambos casos no es significativa.

En la segunda etapa de descomposicion, las curvas de variacion en el flujo para el experimento
con distribucion de muestra homogénea presentan una mayor area bajo la curva respecto a la
distribuciéon de muestra en capas. Asi mismo, las curvas presentan un cambio de pendiente lo
que permite inferir que la reduccion del carbonizado se da en dos reacciones lo que referiria
la presencia de dos picos de formacion superpuestos, comportamiento que se asemeja en lo
estudiado en el capitulo anterior.

La Figura 4-8 relaciona la fraccion volumétrica de los gases producidos en cada etapa para
los dos tipos de distribucion de la muestra, discriminandolos en la fraccién volumétrica de los
4 gases cuantificados.
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Figura 4-8: Composicion de los gases efluentes para cada una de las etapas de descomposicién
y el proceso completo, en la combustién de bagazo de cana panelera y su
carbonizado con distribucién de muestra homogénea y en capas.

A partir de la Figura 4-8 se cuantifica la diferencia de los gases generados en las dos
distribuciones de muestra evaluadas. La mayor diferencia se evidencia en la primera etapa,
donde a pesar de que el CO5 es el gas mayoritario en ambos procesos, el hidrégeno y el metano
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tienen fracciones mas representativas en el proceso con distribucién de muestra homogénea.
Este comportamiento se puede asociar con la presencia de reacciones secundarias en el lecho
con distribucién en capas, ya que los gases generados por la transformacion del bagazo en
la pirdlisis recorren no sélo el lecho de bagazo sino también el lecho de carbonizado de la
biomasa, lo cual puede promover la presencia de reacciones secundarias dentro del mismo
lecho e inhibir la producciéon de hidrégeno y metano de la misma forma que en el lecho de
mezclado homogéneo.

Por otra parte, la composicién del gas generado en la segunda etapa puede considerarse
constante para ambos experimentos, ya que la variacién promedio entre la fraccién volumétrica
de los gases no supera el 4 %.

Al considerar los gases efluentes obtenidos al finalizar los experimentos, se evidencia que la
composicién de los gases nos presenta mayor diferencia entre los experimentos considerados.
Asi pues, se infiere que la distribucién de la mezcla no influye de manera significativa en la
composicion del gas resultante, inferencia que se soporta en las propiedades calculadas de los
gases y relacionadas en la Tabla 4-2.

Tabla 4-2: Propiedades de los gases efluentes para la combustion de bagazo de cana panelera
y su carbonizado con distribucién de muestra homogénea y en capas.

Propiedad Capas Homogéneo
Poder calorifico
4,63 4,69
(MJ /kmol)
Densidad
5 1,62 1,61
(kg/m*”)

4.4. Tasa de calentamiento

El estudio de la influencia de la tasa de calentamiento en el proceso de combustién se realiza
al comparar los resultados obtenidos en los experimentos PE-S-002 y PE-S-004. Estos se
llevan a cabo en una atmosfera de reaccién con 22,3 % de oxigeno y con una disposicion
homogénea entre la biomasa y su carbonizado. La Figura 4-9 muestra las curvas de pérdida
de masa en relaciéon a la temperatura de la muestra para los dos experimentos ejecutados.

En ésta se evidencia que el comportamiento en la pérdida de masa para ambos experimentos
se mantiene, sin embargo, el proceso de descomposicién para la tasa alta de calentamiento
presenta un corrimiento significativo hacia temperaturas mas altas, lo cual repercute directamente
en el tiempo que toma la muestra en reaccionar por completo.

Como en los experimentos anteriores, la transformacién del bagazo y su carbonizado se da
en dos etapas. La primera entre 170 °C y 320 °C, y entre 190 °C y 340°C, para la tasa de 3
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Figura 4-9: Curvas de pérdida de masa para experimentos de combustién a 3°C/min y 7
°C/min. Condiciones constantes para los experimentos: &y = 1,4 L/min, T =
800°C, Distribucién de la muestra = homogénea , C,;,=22,3 %, D, = 0,5 - lmm.

°C/min y 7 °C/min, respectivamente. El proceso con la tasa de calentamiento alta, presenta
un retraso de cerca de 20 °C en relaciéon a la pérdida de masa en esta etapa.

La segunda etapa de descomposicion se desarrolla entre 320 °C y 550°C para el experimento a
3 °C/min, mientras que para el experimento a 7 °C/min la etapa de reduccién del carbonizado
se presenta entre 340°C y 700°C. La diferencia entre las curvas va incrementando a medida
que aumenta la temperatura, esto se ve reflejado en la pendiente de las mismas, alcanzado
diferencias hasta de 140 °C en la descomposicion.

Este comportamiento se puede relacionar con el tiempo de residencia de la muestra a las
temperaturas de degradacion, ya que a mayor tasa de calentamiento menor es el tiempo que
la muestra permanece en cierta temperatura por lo que requiere mayor temperatura para
terminar su degradacién.

La formacién de gases en funcién de la temperatura se muestra en las Figuras 4-10 y 4-11,
para el experimento a 3 °C/min y 7 °C/min, respectivamente. En la Figura 4-11 se evidencia
cémo la formacion de gases para la tasa de calentamiento alta, se desarrolla en un rango mas
amplio de temperaturas que el proceso a la tasa de calentamiento baja.
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Figura 4-10: Flujo de generacion masico para CO, CO,, CHy y Hy y curva de pérdida de
masa en relacién a la temperatura, para la combustion de bagazo de cana
panelera. ¢y = 1,4 L/min, C,, = 22,3 %,T,= 800°C, x = 3°C/min, D, = 0,5
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Figura 4-11: Flujo de generaciéon masico para CO, COy, CHy y Hy y curva de pérdida de
masa en relacion a la temperatura, para la combustion de bagazo de cana
panelera. ¢y = 1,4 L/min, C,, = 22,3 %, T,= 800°C, x = 7°C/min, D, = 0,5
-1 mm.

El comportamiento en la formaciéon de gases se mantiene igual al de los deméas experimentos
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ejecutados en este capitulo, con dos picos de formacién. Sin embargo, en el experimento
desarrollado a alta tasa de calentamiento la segunda etapa de descomposiciéon presenta una
mayor contribucién de formacién de gases frente a la primera.

En la primera etapa de descomposicién para los dos experimentos, las curvas exhiben un
comportamiento similar en relacién a la generacion de gases, prevaleciendo el COy como
gas mayoritario seguido del CO y el Hy. La formacién de metano es més representativa a 3
°C/min que a 7 °C/min.

En cuanto a la segunda etapa de formacién de gases, el area bajo la curva para el proceso a
alta tasa de calentamiento es representativamente mayor que la evidenciada en la tasa baja
de calentamiento. Adicionalmente,las curvas de generacion para los tres gases representativos
reflejan un cambio méas pronunciado en la pendiente, lo cual confirma el comportamiento
evidenciado en la tasa de 3 °C/min asociado a las diferentes reacciones que se pueden presentan
en esta etapa.

La Figura 4-12 permite comparar las diferencias presentadas en cuanto a la composicion de
los gases resultantes tanto para el proceso completo como para cada una de las etapas de los
experimentos evaluados.
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Figura 4-12: Composicion de los gases efluentes para cada una de las etapas de
descomposiciéon y el proceso completo, en la combustion de bagazo de cana
panelera y su carbonizado a diferentes tasas de calentamiento.

De forma general los gases resultantes no presentan diferencia significativa en cuanto a su
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composicion, lo cual nos permite inferir que la tasa de calentamiento puede retrasar el proceso
descomposicién sin influir notoriamente en las caracteristicas del gas producido. Lo anterior
repercute directamente en las propiedades de los gases, éstas son reportadas en la Tabla 4-3.

Tabla 4-3: Propiedades de los gases efluentes para la combustion de bagazo de cana panelera
a diferentes tasas de calentamiento

Propiedad 7 °C/min 3 °C/min
Poder calorifico
(MJ/kmol)
Densidad
(kg/m?)

4,16 4,69

1,61 1,61




5 Conclusiones y recomendaciones

5.1. Conclusiones

A partir de diferentes procesos termoquimicos, se estudié el comportamiento del bagazo de
cana panelera al someterse a condiciones de operaciéon que propician su transformacion en
productos de mayor valor energético. La composicion del bagazo repercute directamente
en las caracteristicas de los productos resultantes. Se identifica la presencia de extractos
etéreos dentro de la composicién del bagazo de cana panelera, lo cual influye en los ensayos
experimentales realizados, y en la composicién de los productos obtenidos.

La descomposicion del bagazo de cana panelera en el proceso de pirdlisis se da en un intervalo
de temperatura entre 180 °C y 600 °C, y el estudio de ésta se ajusta a un modelo semiglobal
de reaccién. Cada una de estas reacciones se asocia a la descomposicién de los polimeros
representativos de la biomasa: celulosa, hemicelulosa y lignina. Adicionalmente, se evidencia
la presencia de una cuarta reacciéon de descomposicion atipica para esta biomasa, por lo que se
asocia con la descomposicion del extracto etéreo identificado en la biomasa. Las condiciones de
operacion como tasa de calentamiento influencian la distribucién de los productos resultantes,
reflejando que a mayor tasa de calentamiento se favorece la formacién de producto sélido.

La gasificacién con vapor de agua se ajusta a un modelo de una tnica contribuciéon, por lo
que un set de parametros cinéticos se determina considerando variaciones en la temperatura
de reaccién y la concentracion del vapor de agua en el medio de reaccién. Se identifica que a
mayor concentracién de vapor de agua se promueven reacciones de re reformado de vapor de
agua y diéxido de carbono. Por otro lado, la combustion del carbonizado de bagazo de cana
refleja un mecanismo de reaccion desarrollado en dos etapas, la pérdida de masa sugiere la
reaccion de diferentes tipos de carbonizado, por lo que se determinan dos sets de parametros
cinéticos segtn la contribucion estudiada.

Finalmente, el proceso de gasificacién de bagazo de cana panelera refleja que los procesos de
pirdlisis y oxidacion del carbonizado se llevan a cabo bajo condiciones y temperaturas de
reaccion diferentes, sin embargo, el comportamiento se aproxima a los procesos estudiados de
forma independiente. En la pirdlisis, el vapor de agua no presenta mayor influencia sobre el
proceso v los gases resultantes, en comparacion con el proceso bajo una atmosfera inerte, sin
embargo, en una atmodsfera de reaccién con oxigeno la velocidad de reaccion se incrementa
significativamente en relacion a la evidenciada en un medio con vapor de agua.
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5.2. Recomendaciones

Para ampliar el entendimiento de la descomposicion térmica del bagazo de cana panelera se
recomienda ampliar la caracterizacién de la biomasa para identificar posibles compuestos con
temperatura de descomposicién entre 180 °C y 250 °C.

Estudiar el proceso de gasificacion del carbonizado de bagazo de cana panelera con diéxido
de carbono, como agente de reaccién, con el fin de identificar similitudes y/u oportunidades
de mejora sobre lo identificado en la presente investigacion.

Ampliar el diseno de experimentos para la evaluacién de la influencia de la variacién de los
parametros de operacion en el proceso de gasificacion de bagazo de cana panelera, teniendo
en cuenta un nimero mayor de réplicas por cada experimento, y evaluar la mayor cantidad
de tratamientos, para asi identificar los pardmetros con mayor influencia en el proceso y en
los productos resultantes.



Anexo A: Técnicas de caracterizacion de
biomasa

Aqui se relacionan los diferentes procedimientos y normas utilizadas en el presente proyecto
para la caracterizacién del bagazo de cana panelera.

Analisis proximo

El andlisis préoximo comprende la determinacion del contenido de humedad, cenizas, y material
volatil. La Tabla A.1 relaciona las diferentes normas utilizadas, junto con sus respectivas
descripciones. Se toman como base las normas de caracterizacién DIN (Deutsches Institut fiir
Normung) para biocombustibles sélidos.

Tabla A.1: Normas de caracterizacién analisis proximo

Propiedad Norma Nombre

Humedad DIN EN ISO 18134-3  Determinacion del contenido de agua - Secado
del horno - Parte 3

Cenizas DIN EN ISO 18122 Determinacién del contenido de cenizas

Material volatil  DIN EN 15148 Determinacion del contenido de sustancias
volatiles

El porcentaje de carbén fijo presente en la biomasa, se puede calcular por diferencia, una vez
son determinados el contenido de humedad, cenizas y material volatil.

Analisis elemental

El objetivo del analisis elemental, es determinar la cantidad de carbono, hidrégeno y nitréogeno
elemental presente en el bagazo de cana panelera. La norma utilizada en la determinacién es la
ASTMDA5373, dicha técnica involucra la combustion del material bajo condiciones controladas
que permiten la conversién total del mismo en cenizas y gases de combustién. El oxigeno es
determinado por diferencia considerando la norma ASTM.D3173.
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Composicion quimica

Al hablar de composiciéon quimica, se pueden considerar diferentes analisis, entre ellos, la
determinacion del contenido de metales pesados, la determinacion del porcentaje de celulosa,
hemicelulosa y lignina, la cuantificacién de extractos y proteinas, entre otros.

= Para la determinacion del contenido de metales pesados, se realiza un analisis semicuantitativo
que permite conocer la composicion quimica elemental, a través de la emisién de rayos x
de los elementos presentes en la muestra. Para esto, se realiza un barrido desde el Flior
hasta el Uranio, reportando los elementos detectados por el equipo y su respectiva
concentracion porcentual. Esta técnica se conoce como fluorescencia de rayos X.

= La determinacion del contenido de celulosa, hemicelulosa y lignina, no sélo permite
conocer la distribucién de los principales polimeros de la biomasa, sino que también,
permitira tener un acercamiento al posible mecanismo de reaccion de la materia prima.
Para dichas determinaciones se ejecutan los métodos FND-AOAC 2002.04, FDA-AOAC
973.18 y LIGNINA-AOAC 973.18, para celulosa, hemicelulosa y lignina respectivamente.

» Finalmente, la cuantificacién de extractos y proteinas, se realiza con el fin de identificar
compuestos con temperaturas de degradacién bajas (200 °C aprox.) que pueden llegar
a influir en las curvas de descomposicién de la materia prima estudiada. Para la
determinacién del contenido de proteina y extracto etéreo se ejecuta el método AOAC
990.03 y AOAC 920.39 respectivamente.

Poder calorifico

El poder calorifico es una de las propiedades mas relevantes en el estudio de los procesos de
transformacion termoquimica, la determinacion involucra la combustién de la muestra sélida
en una bomba calorimétrica bajo condiciones controladas, teniendo en cuenta el aumento de
temperatura y la capacidad efectiva de la bomba calorimétrica. La norma empleada para la
determinacion del poder calorifico en la biomasa es la DIN EN 14918 y la determinacién se
realizo en el Laboratorio de Ingenieria Quimica de la Universidad Nacional de Colombia.

Por otro lado, para la determinacion del poder calorifico superior de los gases producidos en

el proceso de gasificacién, se tienen en cuenta los valores del poder calorifico superior de cada
componente, éstos se toman de la norma DIN 51857.

Densidad

Para la determinacion de la densidad del gas producido, se tienen en cuenta los valores de
densidad para cada componente (p;) relacionados en la Tabla A.2.
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Tabla A.2: Densidad a condiciones normales de presién y temperatura (p= 1 bar, T=273,15
K) para los principales componentes del gas de sintesis producto de la gasificacién
de biomasa.

Gas H, CO CO, CH,
p/ kg/Nm3 0,0899 1,2506 1,9767 0,7175




Anexo B: Descripcion del sistema de
reaccion termoquimico

En este anexo se presenta la descripcién detallada de las 4 partes que conforman el sistema
de reaccién termoquimico: Sistema de preparacion y alimentacion del agente de reaccién,
sistema de transformacion de la muestra, sistema de andlisis de los gases producidos, y sistema
de recoleccion y almacenamiento de datos. Todas las referencias que se hace a las partes o
equipos del sistema de reaccion, involucra la numeracion de la Figura 2-1.

Sistema de preparacion y alimentacion del agente de
reaccion

La adecuacion del equipo de termogravimetria permite la ejecucién de experimentos en
atmosfera inerte con gas de arrastre nitrégeno, y en atmosferas reactantes con oxigeno o
vapor de agua. El sistema cuenta con tres lineas de alimentacién de gases: nitrégeno grado 5,
oxigeno al 99,6 % y vapor de agua a temperatura de saturacién.

Para la alimentacion de nitrégeno se dispone de un cilindro del gas (2) conectado a su
respectiva unidad de regulacién de presién y flujo (V4). Dicho flujo se divide en dos lineas de
alimentacion al reactor; la primera estd regulada por un controlador de flujo mésico (CMF1)
marca Cole-Parmer 16 series EW32907 con capacidad de 0 a 1 L/min, dicha alimentacién
entra por la tapa superior del reactor. Por otro lado, la segunda alimentacion esta regulada
por un controlador del mismo tipo (CMF2) con capacidad de 0 a 5 L./min, y su entrada al
reactor se da por la parte lateral de éste. Para alimentar el reactor con nitrégeno como gas
de arrastre, permanecen abiertas las valvulas V4, V5, V6 y V8 tinicamente.

El suministro de oxigeno al sistema se da de forma similar al de nitrégeno, partiendo del
cilindro del gas (1) junto con su unidad de regulacién de presién y flujo (V1). Posteriormente,
la cantidad suministrada se establece en el controlador de flujo masico (CMF3) de la marca
Cole-Parmer, con niimero de referencia YV-32935-12 y capacidad de regulacién de 0 a 5
L/min. Esta linea esté conectada a la alimentacién lateral del reactor, donde se da el punto
de mezcla con el nitrégeno. Para alimentar el reactor con mezclas de nitrégeno y oxigeno, las
valvulas que permanecen abiertas son V1, V2, V3, V4, V5, V6 y V8.

Finalmente, para la generacién de las mezclas con vapor de agua, ésta se alimenta en forma
liquida desde su depdsito (13) con una bomba de diafragma autocebante (B1) marca Grundfos
X Alldos hacia el evaporador (11) que se encuentra a una temperatura aproximada de 250
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°C (6). El evaporador cuenta con una resistencia eléctrica de 250 W. Una vez el cambio de
fase ocurre, el vapor de agua se envia a un recipiente sumergido en un bano termostatado
(12) marca Thermo Scientific SC 100, equipado con una resistencia eléctrica de 1320 W. El
bano termostatado se programa a la temperatura de saturaciéon del agua en la mezcla, lo
cual garantiza el flujo de vapor suministrado al sistema. Una vez el vapor sale del recipiente,
se direcciona nuevamente al evaporador que se encuentra a una temperatura (7) mayor a la
de saturacién, esto con el fin de garantizar que la cantidad de agua requerida en la mezcla se
mantenga y no haya procesos de condensacion a lo largo de la linea. Adicionalmente, y con el
fin de evitar procesos de condensacién, la tuberia que transporta el vapor saturado hacia el
reactor, estd acompanada de una resistencia eléctrica (3) con aislamiento de lana cerdamica.
El principio detallado de funcionamiento para el saturador se describe en [29]. Las vélvulas
que deben permanecer abiertas para el suministro de mezclas de nitrogeno con vapor de agua
son: V4, V5, V6, V7, V10 y V11.

Sistema de procesamiento de la muestra

Este sistema permite el calentamiento de la muestra, asi como también, la medicién de la
masa y la temperatura en tiempo real. Se cuenta con un reactor vertical de vidrio de cuarzo
(9), dispuesto dentro de un horno eléctrico (10) que posee una resistencia de 4400 W. El
controlador de temperatura (CT/TC2) marca Watlow EZ Zone PM4, permite programar
rampas de temperatura con diferentes tasas de calentamiento, donde se establecen valores de
temperatura y tiempos de permanencia en dichas temperaturas.

Para la medicién de la masa, se cuenta con una balanza analitica (8) marca Ohaus Adventurer
PA214 de precision 0,1 mg, de la cual se suspende la masa por medio de una cadena metalica.
Esta sujeta a su vez el soporte (26) del crisol (27) donde estd contenida la muestra (Ver detalle
de la figura 2-1). Por otro lado, la medicién de temperatura se realiza en dos puntos: el primero
corresponde a la superficie del horno (19), y el controlador CT (25) utiliza este valor para el
control respecto a la temperatura establecida . El segundo punto de medicién corresponde
a la temperatura de la muestra, ésta es monitoreada por medio de un termopar ubicado
entre el soporte del crisol y la muestra (28). Ambos temopares son tipo K considerando las
temperaturas alcanzadas.

Sistema de preparacion y analisis de gases

La evacuacion de los gases ocurre por la parte inferior del reactor. En la mezcla gaseosa
se consideran tanto el gas de arrastre (Ny), como los gases condensables y no condensables
generados. A la salida del reactor se ubica el sistema de preparacién de los gases. Este
consiste en un condensador helicoidal (14) que opera con agua a 4 °C alimentada con una
bomba sumergible (B2) marca SUNSUN con caudal de trabajo de 1 m®/h. Una vez la mezcla
gaseosa es enfriada en el condensador, los volatiles condensables se recolectan en un matraz
de condensacién (16) con desprendimiento lateral por donde los volétiles no condensables son
succionados por una bomba de diafragma (B3) marca KNF - N 86 KNP ubicada después del
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conjunto de analizadores de gases. Con el fin de purificar la mezcla antes de que ingrese al
sistema de andlisis de gases, ésta atraviesa un conjunto de filtros, el primero se equipa con
lana de vidrio (17), el segundo se utiliza como filtro de seguridad y se equipa con lana de
cuarzo (18) para asi garantizar que los gases se encuentren libres de alquitranes.

Después del acondicionamiento de los gases, la mezcla ingresa al conjunto de analizadores
conectados en serie, que permiten la medicién en continuo de la fraccion volumétrica de CO,
CO,, Hy, CHy, v Og en la mezcla. Para la mediciéon de CO y CO; se utiliza un analizador
(21) marca Emerson X-Stream X2GC Ref. IR-TCD, con rango de medicién 0,5 - 12 vol.- % y
0,5 - 5 vol.- % , respectivamente. De igual forma, la fraccién volumétrica de Hy y CHy se mide
con un analizador (20) marca Emerson X-Stream X2GC Ref. IR-TCD con rango de medicién
0-2vol-%y0-1vol-%, respectivamente. Por tiltimo y con el fin de asegurar la atmdsfera
en ausencia de oxigeno, un analizador (22) de la marca Emerson X-Stream Ref. X2GC - EO2
con rango de medicién entre 0 y 25 vol.- % , se encuentra ubicado al finalizar la linea.

A fin de regular el caudal que atraviesa los analizadores de gases, dos rotdmetros se ubican
paralelamente de tal forma que (R1) regula la cantidad de gas que pasa por los analizadores,
mientras que el exceso se direcciona por (R2). Al finalizar, el caudal de gas se mide con un
rotametro de tambor Ritter TG3 (29) y los gases son liberados por medio de una chimenea
fuera del laboratorio.

Sistema de recoleccidon y almacenamiento de datos

Por medio de un médulo de adquisicién de datos Agilent referencia 34970A (15), de adquiere
las senales de: caudal (29), temperatura del horno (19), temperatura de la muestra (28) y
fraccién volumétrica de los gases (20, 21 y 22). Para esto se utiliza una interfaz de comunicacién
desarrollada en Labview que exporta la informacion con una tasa de muestreo de 3 segundos.
La senial proveniente de la balanza analitica (P) se lleva directamente a dicha interfaz por
medio de un puerto RS-232.



Anexo C: Pruebas preliminares a la
ejecucion experimental del estudio
cinético

Cinética de la pirdlisis de bagazo de caiia panelera

La Tabla C.3 lista las pruebas preliminares realizadas en esta etapa.

Tabla C.3: Pruebas preliminares para el estudio de la cinética de pirdlisis de bagazo de cana

panelera
Determinacion del tiempo de secado
) ~ . Didametro Tasa de
Numero Tamano Flujo de Ny ) )
) ) de particula calentamiento
de experimento  de muestra (g) (L/min) ‘
(mm) (°C/min)
P-P-TS-001 1 1,4 0,0-1 5
Variacién del tamano de muestra
~ . Didametro Tasa de
Numero Tamano Flujo de Ny )
) ) de particula calentamiento
de experimento  de muestra (g) (L/min) .
(mm) (°C/min)
P-P-TM-001 0,5
P-P-TM-002 1 1,4 0,0-1 5
P-P-TM-003 2
Variacion del tamano de particula
, » ' Tamano Tasa de
Numero Didmetro Flujo de Ny )
. , . de muestra calentamiento
de experimento de particula (mm)  (L/min) . ‘
(8) (*C/min)
P-P-DP-001 2
P-P-DP-002 1 1,4 1 5

P-P-DP-003 0,5
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La primera de éstas correspondié a la determinacion del tiempo de secado de la materia
prima. Para llevar a cabo el estudio cinético de la pirdlisis, es importante asegurar que el
bagazo esté completamente seco, antes de dar inicio al programa de calentamiento. Dado lo
anterior, la muestra se lleva a una temperatura de 105 °C y se mantiene a estas condiciones
por un periodo de 3 horas. Los resultados obtenidos se muestran en la Figura C.1.

0,00
—— Masa
——Temperatura | 120
001}
002+ <100
o
5 0,03 b {80 g
~ =}
2 ©
© (0]
> 004 b g
{60 &
'_
-0,05 |
440
-0,06 |
420
0,07 X 1 N 1 X 1 N 1 X
0 50 100 150 200 250

Tiempo

Figura C.1: Curva de secado para el bagazo de cana panelera. m = 1g, Dp < lmm, &y =
1,4 L/min ,k =5 °C/min y Ty= 105 °C.

Se evidencia que a partir del minuto 175 de la corrida no se registra cambio significativo
en la senal de la masa, por lo cual, se establece un tiempo de secado dos horas para las
corridas experimentales. Una vez el tiempo de secado es determinado, se establece la ruta
de calentamiento tanto para las pruebas preliminares como para el plan experimental de la
siguiente manera: a una tasa de 7 °C/min la muestra es llevada hasta 105 °C donde permanece
por un periodo de 2 horas, posteriormente y segun la tasa de calentamiento establecida (k) el
calentamiento se lleva a cabo hasta una temperatura de 950 °C donde se mantiene por 30
minutos para lograr la estabilizacién del sistema (Figura C.2). Todas las pruebas ejecutadas
para el estudio de la pirdlisis de bagazo de cana panelera se llevaron a cabo en una atmosfera
de nitrégeno grado 5.

Variacion del tamano de muestra

El tamano de muestra esta directamente relacionado con la altura del lecho que alcanza el
material en el crisol, por lo que en esta serie de experimentos se busca evaluar la influencia
de los fenémenos de transporte en la cama del material sobre la velocidad de reaccion. Se
ejecutaron 3 experimentos con diferentes tamanos de muestra: 0,5g , 1g y 2g, lo que equivale
a 0,6cm , lcm y 2cm de altura de lecho respectivamente. En la figura C.3 se muestran los
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Figura C.2: Ruta de calentamiento para experimentos de la pirdlisis de bagazo de cana
panelera, en atmoésfera inerte. &y = 1,4 L/min T ;= 950 °C.

resultados obtenidos.

Para la curva de descomposicién mésica (a) se puede decir que la influencia de la altura del
lecho es irrelevante a temperaturas menores a 350 °C, ya que el comportamiento tiende a ser
el mismo. Sin embargo, a temperaturas mayores a los 400 °C el efecto de ésta se evidencia
en la formacién del carbonizado. Para los experimentos P-P-VTM-001 y P-P-VTM-003 hay
una diferencia del 38 % y 27 % en la formacién del residuo sélido respecto al experimento

P-P-VTM-002.

En cuanto a la curva de la derivada de la pérdida de masa, se evidencia un desplazamiento de
la misma a medida de que la altura del lecho disminuye, es decir, que a medida que disminuye
la altura del lecho del material el proceso se da a temperaturas mayores.

Variacion del diametro de particula

Al igual que en la variacién del tamano de la muestra, con la variacion del didmetro de
particula se busca identificar la presencia de fenémenos de transporte en el interior de la
particula que puedan llegar a influir en la velocidad de reaccién. Se realizan experimentos
con 3 didmetros de particula diferentes: Dp<0,5 mm ; 0,5 mm<Dp<1 mm y 1 mm<Dp<2
mm. La Figura C.4 muestra las curvas obtenidas para la pérdida de masa (a) y su derivada
(b) en funcién de la temperatura.

De forma general las curvas obtenidas muestran un comportamiento muy similar, sin
embargo, para la grafica de la pérdida de masa en funcién de la temperatura (a) se observa
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Figura C.3: Pérdida de masa (a) y derivada de la pérdida de masa (b) en funcién de
la temperatura, para experimentos con diferentes alturas de lecho. Kk =
5 °C/min, Dp = 0,5mm — Ilmm, &y = 1,4 L/min ,Ty= 950 °C.

un ligero desplazamiento de la curva hasta los 320 °C aproximadamente, a medida que
aumenta el tamano de particula, posteriormente y a medida que aumenta la temperatura, el
comportamiento de la curva para el diametro de particula mayor cambia, generandose un
entrecruzamiento entre las curvas. Este fenémenos se puede atribuir a reacciones secundarias
presentadas en el interior de la particula debido al tamano de la misma, afectando asi la
cantidad de carbonizado generado.

Por otro lado, en la derivada de la pérdida de masa (b) la diferencia entre las curvas mas
evidente, ya que a mayor diametro de particula mayor es la longitud de los picos registrados.
Esto se puede relacionar con la velocidad de reaccién de cada una de las reacciones presentadas
en el proceso, déonde a menor diametro de particula mayor sera la velocidad de reaccién y asi
mismo menor la longitud del pico.
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Figura C.4: Pérdida de masa (a) y derivada de la pérdida de masa (b) en funcién de la
temperatura, para experimentos con diferentes diametros de particula. k =

5 °C/min, m= 1g,®y = 1,4 L/min ,T;= 950 °C.

Cinética de la gasificacion de carbonizado de bagazo de
caina panelera

Como complemento a la calibraciéon del flujo de vapor de agua, se llevé a cabo la calibracién
del regulador de oxigeno (CMF 3) con ayuda del rotdmetro de tambor (29), esto con el fin de
asegurar la cantidad de oxigeno suministrada al sistema. La curva de calibracién se muestra
en la Figura C.5.

Una vez se obtiene la curva de calibracién del regulador de flujo mésico del oxigeno, cada vez
que se requiera establecer una nueva cantidad a regular, se corrige el valor segin la curva de
calibracién.



5.2 Recomendaciones 91

1,0 F ©

08

Ritter (LPM)

0,6

04 I

0’2 " 1 1 1 " 1 1 1 " 1
0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 1,2
CMF3 (LPM)

Figura C.5: Curva de calibracién para regulador de flujo marca Cole-parmer, con niimero
de referencia YV-32935-12 y capacidad de regulacién de 0 a 5 L/min.



Anexo D: Curvas de ajuste para cinéticas
de reaccidn

En el anexo D se comparan los resultados experimentales y los resultados calculados. Para
esto, se relacionan las diferentes curvas experimentales y las curvas obtenidas con los modelos
planteados segun la etapa de experimentacion.
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Figura D.2: Curva experimental y curva del modelo empleado para gasificacién con vapor de agua a diferentes condiciones (a)
T,= 850 °C y Cag = 50 %, (b) T,= 850 °C y Cag = 30%, (c) T,= 800 °C y Cag = 50 vol.-% y (d) T,= 900 °C y
Cag = 50 %. Condiciones constantes para los experimentos: &y = 1,4 L/min, x = 5 °C/min, D, = 0,5 - 1 mm.
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