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Estudio preliminar
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1. Introduccién

Las alteraciones en el clima debidas al aumento de temperatura causadas por el efecto
invernadero representan un riesgo para la humanidad y otras especies. Las emisiones de
gases de efecto invernadero (GEI) de actividades antropogénicas, como la quema de
combustibles fosiles para la generacion de energia, son las principales contribuyentes al
cambio climatico. Esto requiere un cambio de fuentes de energia convencionales a
renovables.

En los ultimos afios se esta hablando fuertemente sobre la crisis energética asociada al
aumento sostenido del consumo de energia a nivel mundial, principalmente por parte de las
economias emergentes, y el agotamiento de las fuentes generadoras convencionales. Se
pronostica que para el afio 2030, el consumo sera un 25 % superior al actual, siguiendo la
tendencia de la ultima década (ver Figura 1.1).

Proyeccién de Demanda Global de Energia

(TeraJoules)
700
600 Energia de Biomasa y Otras
Hidro
500 . Nuclear
Gas
400 Carbén
Petréleo
300
r
200
100
0
1970 1980 1990 2000 2010 2020 2030

Figura 1.1: Historial del consumo energético mundial y proyecciones.[!l

Del gréfico de la Figura 1.1, se deduce que cerca del 88% del consumo mundial tiene su
origen en fuentes no renovables: 35% lo representa el petréleo, el carbon mineral ocupa un
20% aproximadamente, el gas natural genera un 25% de la energia y el 8% restante lo
aportan las plantas de energia nuclear. La diferencia, un 12%, esté repartido entre energia
hidraulica, biomasa y otras fuentes renovables como la edlica, solar, geotérmica y
mareomotriz. [

Al examinar transversalmente el panorama energético de Argentina, se desprende una
consideracién fundamental. Esta se encuentra en la composicion de su oferta, la cual se
encuentra signada por la concentracion de los energéticos fosiles —petroleo y gas natural—
gue al afio 2015 representaban el 89% de la misma. Este valor supera la tasa mundial,
estimada en el 80% y la regional, calculada en el 71%.
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Tomando como referencia el contexto sudamericano, Argentina es el primer consumidor de
gas natural, con 42.8 millones de toneladas de equivalente de petréleo (Mtoe), superando
incluso a Brasil, con 36.8 Mtoe. En cuanto a las energias renovables, se observa que han
logrado margenes de crecimiento, por ejemplo, la hidraulica, la solar o la edlica, entre otras,
aunque siguen siendo poco significativas dentro del colectivo energético (véase Tabla 1.1). 12

Tabla 1.1: Evolucién de la producciéon de energias primarias @

Energias primarias Anos

(Produccion en miles de Tep)* 1970 1980 1930 2000 2010 2015

Energio hidrdulico 0.5 39 38 47 4.6 48
Energin nuclear 5/d 1 4.4 5/ s/d 5/
Gas notural 211 278 3 52.7 52.1 51.5
Petrilen 464 61 48.9 385 38.2 315
Corbdn mineral 11 0.54 0.31 0.05 0.04 0.0
Lefin 34 1.5 1 0.4 1 12
Bogozo 1. 1.6 (.86 1.1 1 1
Arsites vepetales 5/d 5,/d 5/d 1.3 21 11
Alcoholes vegetalas 5/d 5/ 5/d om 0.08 05
Energin edlico 5/d 5,/d 5/d 0.1 0.1 0.2
Energin solar 5/d 5/ 5/d 5/ s/d 0.001
(fras primarios 29 14 14 0.3 0.4 04

*} Porcentajes obtenidos con base en los valores expresndos. Sin datos (s/d).
Fuente: elaboracidn propia seqin datos del Ministerio de Energia y Mineria de Argentina.

2. Biomasa
2.1 Definicidon

Por biomasa se entiende todo compuesto organico originado en un proceso bioldgico, de
manera espontanea o provocada, y que es utilizable como fuente de energia. Bajo esta
definicion, entonces, se pueden encontrar materia vegetal y animal, ya sea de origen natural,
industrial o domiciliario. A diferencia de los combustibles fdsiles, la biomasa no lleva millones
de afios en desarrollarse.

Es considerada un combustible renovable y a su vez un combustible neutral respecto al
carbono. Esto es porque cada afio una vasta cantidad de biomasa crece a través de la
fotosintesis absorbiendo CO; de la atmésfera. Cuando se quema, libera ese CO, que las
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plantas habian absorbido por lo que no se le esta agregando CO; al planeta. De toda esa
cantidad de biomasa, solo el 5% pueden ser potencialmente fuentes de energia. De todas
formas, estas cantidades serian suficientes para proveer con el 26% de energia que el mundo

consume.
I

Energia

<

Procesos de
Transformacién

BIOMASA

7
Founa

Figura 1.2: Esquema del origen y uso de la biomasa.

En la Figura 1.2 se muestra el ciclo de carbono de la biomasa como fuente energética. La
principal caracteristica de la biomasa es su renovabilidad que viene dada por la simplicidad
de las condiciones de formacion y el corto plazo que toma en comparacion a los combustibles
fosiles. Ademds, la biomasa tiene una ventaja sobre otras fuentes renovables, ya que
depende menos de la ubicacion y del clima, es facilmente almacenable y transportable y esta
disponible en abundancia. ™

Las areas rurales en las naciones subdesarrolladas dependen de la biomasa para actividades
esenciales como cocinar y calentar. Ademas, la biomasa de desechos est4, a menudo, mas
disponible y puede ser tan Gtil como un combustible de bajo costo. Esto la hace viable y
prometedora como fuente de energia. Los paises desarrollados también se estan centrando
en la biomasa como una opcion de energia sostenible, ya que es abundante y tiene un menor
impacto ambiental en comparacién con los combustibles fosiles !
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2.2 Tipos de Biomasa

La biomasa proviene de varias fuentes como se muestra en la Tabla 1.2.

Tabla 1.2: Fuentes de biomasa 4

Biomasa forestal
Biomasa terrestre Pastos
Cultivos

Algas

Biomasa acuatica Ly
Plantas acuaticas

Desechos municipales sélidos
Biosélidos
Aguas residuales
Gas de vertedero

Desechos municipales

Desechos Desechos sélidos de Ganado y estiércol
agricultura Residuo agricola

Cortezas, hojas, residuos del

Residuos forestales
suelo

Madera de demolicion, aserrin

Desechos industriales . ;
Residuos de aceite o grasa

2.2.1 Biomasa lignocelulésica

Una parte importante de la biomasa es la lignocelulosa, por lo que este tipo se describe en
detalle. ElI material lignocelulésico es la parte fibrosa y sin almidon de los materiales
vegetales. La celulosa, la hemicelulosa y la lignina son sus tres componentes principales. A
diferencia de los carbohidratos o el almiddn, la lignocelulosa no es facilmente digerible por los
seres humanos. Ademas no es parte de la cadena alimentaria humana, y por lo tanto su uso
para biogas o bioaceite no amenazan el suministro de alimentos del mundo.

El tronco y las hojas de las plantas del arbol forman el grupo méas grande de biomasa. Estos
se clasifican como lignocelulésicos, sus constituyentes dominantes son celulosa,
hemicelulosa y lignina.

Existe un creciente interés en el cultivo de plantas exclusivamente para la produccion de
energia. Por lo general tienen un corto periodo de crecimiento y altos rendimientos, y
requieren poco o ningun fertilizante, por lo que proporcionan un rapido retorno de la inversion.
Dichos cultivos energéticos estan densamente plantados.

14



2.2.2 Cultivos y hortalizas

Mientras que el cuerpo de una planta o arbol (tronco, ramas, hojas, etc.) es lignocelulésico,
la fruta (cereal, verdura) es una fuente de carbohidratos, almidén y azacar. Algunas plantas
como la canola también proporcionan grasa. Debido a que sirven como alimento humanao, el
uso de cultivos o vegetales para la produccién de productos quimicos y la energia debe ser
pensado cuidadosamente ya que podria afectar los suministros de alimentos.

En comparacion con los compuestos lignoceluldsicos, los carbohidratos son mas faciles de
disolver, por lo que es relativamente facil derivar combustibles liquidos de ellos a través de la
fermentacion u otros procesos. Por esta razén, la mayoria de las plantas comerciales de
etanol utilizan cultivos como materia prima. Hay dos tipos de biomasa de cultivos: (1) los
cultivos agricolas cosechados para la produccion de alimentos y (2) los cultivos energéticos
para produccion de energia.

2.2.3 Desechos

Por un lado se encuentran los residuos sélidos urbanos, por el otro, los desechos de
actividades agricolas.

Los residuos urbanos son biomasa secundaria, ya que se derivan de la biomasa primaria
(arboles, verduras, carne) durante diferentes etapas de su produccion o uso. Los residuos
sélidos municipales (RSU) son una fuente importante de biomasa residual, y gran parte de
ellos provienen de fuentes renovables como restos de comida, recortes de césped, hojas y
papeles. Los componentes no renovables de los RSU como plasticos, vidrio y metales no se
consideran biomasa. Los lodos de aguas residuales que contienen excrementos humanos,
grasa y desechos de alimentos son una importante fuente de biomasa. Otro desperdicio es
el aserrin, producido en los aserraderos durante la produccion de madera.

Desechos agricolas como bagazo, residuos de cafia de azUcar, cdscara y paja de arroz,
cascara de coco y cascara de mani son opciones prometedoras como materia prima para
gasificacién. Su contenido calérico varia de 12 a 16 MJ/kg (base seca), con un contenido de
cenizas de hasta el 20%. Sin embargo, la pulverizacion es necesaria antes de su uso como
materia prima para mejorar su densidad aparente y reducir el costo de transporte.

En general, para la gasificacion se emplean residuos de baja humedad para evitar la pérdida
de energia en el secado; debido a esto la biomasa lefiosa y las plantas herbaceas con bajo
contenido de humedad son las dos opciones principales. Los porcentajes de humedad se
encuentran en la Tabla 1.3.

15



Tabla 1.3: Contenido de humedad en biomasas.

Tiposde biomasa % de humedad
(en base htiimeda)

Jacinto de agua 953

Estiércolde ganado lechero | 88.0

Pajade arroz 50.0-80.0

Desperdicio de alimentos 70.0

Tallos de maiz 40.0-60.0

Sauce 60.0

Cortezade madera 30.0-60.0

Bagazo 45.0-50.0

Alamo 45.0

Aserrin 25.0-55.0

Paja de trigo 8.0-20.0

Césped 13.0-15.0

Granulos RDF 25.0-35.0

Céscarade arroz 7.0-10.0

Miscanthus 115

Pino danés 8.0

Abeto 6.5

Toda la biomasa contiene celulosa, hemicelulosa y lignina en porcentajes variables, junto con
un componente inorganico que es la fuente de cenizas (la Tabla 1.4 muestra las
composiciones respectivas de algunas biomasas comunmente gasificadas). Su composicion
relativa de lignocelulosa desempefia un papel importante en la descomposicion y conversiéon
de energia durante la gasificacion. La variacion de estos constituyentes en las materias
primas produce productos con diferentes valores calorificos. En general, cuanto mayor sea el
contenido de celulosa y hemicelulosa, mayor serd el volumen de productos gaseosos
formados. Esto hace que la seleccién de una materia prima apropiada para los productos
deseados sea una consideracion vital.

Tabla 1.4; Composicion de algunos tipos de biomasa.

Tipos de biomasa Celulosa Hemicelulosa  Lignina Otros
(98) (%) (%) (%)

Madera blanda 41 24 28 7

Madera dura 39 35 20 7

Paja detrigo 40 28 17 15

Paja dearroz 30 25 12 33

Eagazo 35 39 20 3

Madera de roble 345 186 28

Madera de pino 42.1 17.7 25

Madera de abedul 387 25.1 19.3

Madera de abato 41.1 209 28

Cascara de semilla de girasol 26,7 18.4 27

Cdscara de coco 24.2 24.7 349

Cdscara de almendra 24.7 27 27.2 -

Basura de aves de corral 27 17.8 11.3 20

Planta de hoja caduea 42 25 215 115

Planta de coniferas 432 26 30 2

Planta de sauce 50 19 28 &

Planta de alerce 26 27 35 12
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3. Gas de sintesis

3.1 ¢ Qué es el gas de sintesis? Usos y aplicaciones de productos y subproductos

El gas de sintesis 0 syngas es un combustible gaseoso obtenido a partir de sustancias ricas
en carbono sometidas a un proceso quimico a alta temperatura que contiene cantidades
variables de monéxido de carbono (CO) e hidrégeno (Hy).

El syngas es una fuente vital de combustibles y productos quimicos benignos para el medio
ambiente. Ademas, es un combustible adecuado para la produccion de electricidad y con él
también se pueden fabricar gasolina, diésel y otros productos quimicos.

3.1.1. Aplicaciones para sintesis quimica

Una variedad de productos quimicos y combustibles pueden obtenerse directamente del gas
de sintesis, como los hidrocarburos, metanol, alcoholes, hidrogeno y el metano, los cuales
son accesibles por diferentes vias. Ademas, se puede obtener un rango adicional de
combustibles y productos quimicos a través del metanol, produciendo combustibles de
hidrocarburos, olefinas y compuestos oxigenados como éteres, acido acético y anhidrido
acético.

3.1.2 Aplicaciones térmicas

El gas productor también se puede quemar directamente al aire libre y, por lo tanto, se puede
usar para cocinar, hervir agua, producir vapor y secar alimentos y otros materiales.

e Secador: el gas caliente después de la combustion se puede mezclar con la cantidad
adecuada de aire secundario para bajar su temperatura al nivel deseado para su uso
en secadores en las industrias.

Hornos: donde se requieren temperaturas de 800-950 ° C.
Calderas: el gas se puede usar como combustible en calderas para producir vapor o
agua caliente. ©

3.1.3 Aplicaciones energéticas

El gas productor se puede usar para generar potencia motriz para operar motores de
combustible dual (que funcionan con una mezcla de gas y diesel, con reemplazo de gas de
hasta el 85% del diesel) o motores que funcionan solo con gas productor (100% diesel
reemplazado). En general, la eficiencia eléctrica del combustible de la gasificacién es mucho
mayor que la de la combustién directa: la eficiencia de conversién de la gasificacion es del
35% al 45%, mientras que la de la combustién realizada en calderas es solo del 10% al 20%.
La electricidad generada se puede alimentar a la red o se puede utilizar para operaciones
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agricolas, irrigacién, refrigeracion o almacenamiento en frio, y otras aplicaciones comerciales
e industriales. 1]

3.2 Syngas en el mundo

3.2.1 Historia del syngas

Uno de los primeros gasificadores en utilizar carbén para producir gas de sintesis para
aplicaciones térmicas y eléctricas fue en Londres en la década de 1850. Sin embargo, la
tecnologia de la gasificacion avanzo lentamente en los siguientes 100 afios, pero en las
Ultimas décadas ha habido un aumento importante en el nivel de sofisiticacion, tipos de
aplicacion y tipos de gasificadores a lo largo del mundo. Hoy en dia, cientos de gasificadores
con capacidades que van del rango de pocos kilowatts a 500 megawatts generan syngas a
partir de diferentes tipos de combustibles para la produccién de electricidad, calor, quimicos
y combustibles sintéticos.

Cerca del 99% del gas sintético producido en el mundo para el afio 2015 provenia de
combustibles fésiles incluyendo el carbon, petréleo y coque de petrédleo. La biomasa presenta
desafios importantes en cuanto a la gasificacién, como son su baja densidad energética,
inconsistencia en caracteristicas quimicas y fisicas, dificultades en pre-tratamiento y la
indeseada produccién de alquitran® en el gas de sintesis. Sin embargo, la gasificaciéon de
biomasa ha estado creciendo a ritmo acelerado en los Ultimos afios y al dia de hoy hay varias
plantas rentables a escala industrial que llegan a procesar méas de 500 toneladas por dia de
biomasa. "

Un ejemplo de gasificacion en el mundo es el que se dio en India, donde se ha visto un
despliegue importante en lugares como Karnataka, en el cual se han construido dos
gasificadores de 500 kW. Uno de los proyectos exitosos que emplea un sistema de
generacion de energia basado en gasificacion de biomasa descentralizada es el que se da
en la aldea india no electrificada llamada Hosahalli y esto refleja enfaticamente la naturaleza
prometedora de los sistemas de gasificacion. La energia obtenida de este sistema se emple6
para iluminacion, suministro de agua potable a través de tuberias, suministro de agua de riego
y molienda de harina.

En Europa hay numerosas plantas donde se gasifica la biomasa y se genera energia eléctrica
y térmica, desde pequefia a gran escala. Estas plantas estan en desarrollo continuo debido a
los altos precios de energia en el viejo continente y politicas de reduccion de gases con efecto
invernadero.

3.2.2 Gas de sintesis en la actualidad

La tecnologia IGCC (gasificacion integrada en ciclo combinado) permite el uso de
combustibles sélidos, como el carbén, coque de petréleo o biomasa en una central con la
eficiencia propia de los ciclos combinados. Para ello, el combustible es gasificado con el

1 Alquitran: sustancia liquida de origen organico, aceitosa, viscosa, densa y de olor caracteristico.
Esta compuesta de carbono e hidrégeno. También se lo conoce como tar.
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oxigeno producido en una Unidad de Separaciéon de Aire (ASU), y el gas sintético producido
es enfriado, y limpiado exhaustivamente de particulas sélidas y contaminantes para su
combustion en la turbina de gas de un ciclo combinado. Para entender el estado actual de la
tecnologia IGCC es importante tener una visién global de los proyectos existentes que la
utilizan y de aquellos que aun estan en desarrollo. Actualmente son seis las grandes centrales
de generacion eléctrica que operan comercialmente con esta tecnologia. En la Tabla 1.5 se
resume informacion clave sobre cada proyecto, como su combustible, capacidad, eficiencia,
entre otras caracteristicas.

Tabla 1.5: Informacién acerca de plantas gasificadoras de biomasa a nivel mundial. [

Polk Power Willem-Alexander Puertollano Power Nakoso Power  Vresova Power Negishi Power Wabash River
MNombre Station Power Plant Plant Station Plant Station Power Station
Clean Coal Power
RE&D / Joban Joint Nippon Petroleum  sgSolutions
Operador Tampa Electric  W. V. NUOM Energy  ELCOGAS Power Company  SUAS Refining Co. Duke Energy
Folk County, Buggenum, Paises VresovaE, Vigo County,
Ublcacion Florida, EEUY  Bajos Puertollano, Espafia  waki City, lapdn  Repiblica Checa Yokohama, lapdn  Indiana, EEUL
Inicio de operacion
demostrativa 1996 1994 no aplica 2007 no aplica no aplica 19495
Inicio de operacidén
comercial 2001 1998 1998 2013 1996 2003 1999
Potencia instalada
neta |(MW) 250 253 298 250 400 342 262
Eficiencia térmica
(respecto al PCS) s a1.4 415 40,5 n.d. a6 39,7
L
Bituminoso / biomasa (madera Bituminoso / Bituminoso / Sub Bituminoso /
Combustible petcoke ) petooke bituminoso Lignita Asfalto petcoke
Mitsubishi M 701 EGT Frame 9€
Turbina de gas GE MSTO01FA  Siemens wod 2 Slemens Vo422 (1Y (9171 E) Mitsubishi M 701F GE MST001FA
GE Energy / Experimental GE Energy /
Gasificador Chevron Texaco Shell Prenflo |soplado por aire) Lurgi & FE Chevron Texaco  Conoco Philips
Recuperador de Flanta de Recuperador de
azufre H2504 Flanta Claus Flanta Claus Gypsum Planta de H2504 Lurgi Oxyclaus Planta Claus
Recuperacidn de
arufre (%) a3 99 99 [S0x]=1 ppm n.d. 99,8 @9

A continuacién, se detallan algunos de los proyectos:
Polk Power Station

Este fue un proyecto apoyado por el Departamento de Energia (DOE) de los EEUU. La central
consiste en una unidad IGCC original de 250 MW, sumada a 2 unidades de 180 MW y 2 de
160 MW. Las ultimas cuatro unidades fueron agregadas después a la central. El agua utilizada
en la unidad 1 es reciclada completamente, minimizando la toma y descarga de agua. Las
emisiones de NOyx son minimizadas inyectando nitrégeno al syngas desde la Unidad de
Separacion de Aire. La gasificacion del carbén se realiza mediante soplido de oxigeno y el
combustible es alimentado en forma de lodo viscoso. Este sistema puede gasificar 2.200
toneladas de carbon bituminoso o coque de petroleo al dia. El sistema de remocion de azufre
produce un acido sulfarico de alta pureza, que tiene un importante lugar en el mercado de
fosfatos en Florida. El resto de los circuitos de vapor, syngas y carbon son los mismos que
una central IGCC “convencional”, para maximizar la eficiencia del circuito.

Willem-Alexander Power Plant

En Buggenum se construyo la primera planta IGCC para objetivos comerciales. Utiliz6 un
gasificador Shell que soplaba oxigeno y recibia carbén pulverizado seco o madera seca,
hasta un maximo de 30% en peso de humedad. Podia procesar hasta 2.000 toneladas de
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combustible al dia y ha sido la Unica planta IGCC de gran escala en utilizar biomasa. Para
reducir las emisiones de NOx se saturaba el syngas con agua y se le inyectaba nitrégeno
desde la ASU. El agua era tratada y reciclada en la misma central, por lo que no existia toma
y descarga del refrigerante.

La evaluacién general de la planta ha sido buena, dado que sus niveles de emisiones de NOy,
SO,, material particulado y metales pesados han sido menores incluso que muchas centrales
gue operan con gas natural. Ademas, llegaron a operar con factores de planta del 80%, de
los mejores que se observan en esta joven industria. El cierre de esta planta se produjo en
abril del 2013, ocasionado por los bajos precios de la energia eléctrica en Paises Bajos y a
los altos costos de operacion de esta pequefia central.

Nakoso Power Station

La central de Nakoso es un proyecto de Clean Coal Power R&D, iniciativa conjunta de
Mitsubishi Heavy Industries (MHI), el Ministerio de Economia japonés y otras compaifiias. Es
una planta que provee energia a la red, pero en un principio fue experimental ya que buscé
acumular experiencia de operacion y utilizar nuevas tecnologias. Utiliza un gasificador
experimental Mitsubishi por soplado de aire y es alimentado por carbén pulverizado seco,
hasta 1.700 toneladas por dia. Se ha operado con distintas variedades de carb6n, con buenos
resultados, como son carbones bituminosos de Colombia, Canada o China, y con sub-
bituminosos de Indonesia y EE. UU, los que pueden incluso contener humedad. La ASU es
pequefia y esta integrada en el gasificador, provee de nitrégeno para el transporte del carbon
y de oxigeno para enriquecer el aire del soplado. Esta ASU utiliza aproximadamente el 3%
de la potencia bruta producida por la central, mientras que en plantas con gasificadores por
soplado de oxigeno, las ASU consumen el 10%. La planta utiliza agua de mar como
refrigerante.

Es notorio que el proyecto haya funcionado tan bien y haya cumplido con sus metas
establecidas en cuanto a emisiones, produccién de energia y potencia, eficiencia y tiempo de
partida. Mas adn, cumplié con su objetivo de horas de operacion en un afio a pesar de haber
sufrido el terremoto y maremoto de Tohoku a solo un mes de comenzar sus operaciones. Se
acumularon 5.013 horas en su primer afio en linea, para un factor de planta de 57%, a pesar
de estar paralizada por 6 meses mientras se restauraba la funcionalidad después de la
catastrofe natural. En marzo del 2013 ces6 la fase de demostracion a cargo de Clean Coal
Power, después de cinco afios y medio de exitosa operacion. Se traspaso la central a la
empresa Joban Joint Power Company, la cual opera desde junio del mismo afio, de manera
comercial en su carga maxima. [©

3.3 Syngas en Argentina

A diferencia de otros paises, Argentina aun no ha desarrollado ampliamente el tratamiento de
biomasa para produccién de syngas a través de su gasificacion. Sin embargo, se encuentran
plantas de biomasa destinadas a otros fines.

Segun estadisticas del Comité de Biomasa de la Camara Argentina de Energias Renovables
(Cader) indican que Argentina posee entre 60 y 80 plantas de biomasa, de las cuales 20 son
grandes instalaciones. Estas plantas son basicamente de tratamiento de residuos solidos
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urbanos o componentes organicos, asi como también mini biodigestores o mini lagunas
cubiertas para consumo domiciliario.

En el 2018, se desarrollé un proyecto en conjunto entre el aserradero Canale, de Jesus Maria
en Cordoba y la empresa Bioenergia con el fin de desarrollar una planta de generacion
eléctrica a partir de gasificacion de biomasa con tecnologia innovadora y de mejor rendimiento
gue la tradicional caldera.

La planta, que produce 400 KW y costdé unos US$600.000 de inversion total, comenzé a
producir a fines de abril del 2018 y su principal beneficio es que reduce los costos
ambientales. El aserradero reutiliza unas 14 toneladas diarias de residuos y genera energia
para autoconsumo. La nueva tecnologia de la planta prototipo de Jesus Maria trabaja con un
gasificador con una temperatura de alrededor de 800 °C, que genera un gas que se filtray es
el combustible de un motor a explosion. 19

En Presidencia De la Plaza, Chaco, en 2012 se puso en marcha una planta gasificadora de
biomasa, surgida de un convenio entre el INTI y el municipio local. El objetivo es resolver el
problema de la contaminacién en la zona, producto de la quema a cielo abierto de residuos
foresto-industriales. Esta planta gasificadora trabaja en conjunto con una fabrica de pellets de
aserrin y buscan aprovechar una forma diferente de utilizar los desechos de la industria
maderera para transformarlos en energia renovable.

En su proceso de gasificacién, la biomasa se transforma en gas pobre que a través de un
proceso de filtracién se transforma en un gas limpio para alimentar un motor a explosion
interna. El generador eléctrico es de 380 volts y 250 kVA. De esa forma, la potencia generada
permite abastecer al 60% del parque industrial de Presidencia de la Plaza, favoreciendo la
generacioén eléctrica distribuida y la utilizacion de residuos de la industria forestal.

El destino de esta energia es, en principio, actuar de manera sinérgica con la Planta
Demostrativa para la fabricacion de pellets de aserrin, logrando de esta forma que el proyecto
sea sustentable, ya que se encarga de producir la energia eléctrica necesaria para abastecer
a toda la Planta. 4

En Coérdoba, la firma Emerald Resources, del sector de los hidrocarburos, se asocié con
Maglione y Hnos., una compafiia agroalimentaria de Las Junturas, con el fin de instalar una
planta generadora de energia eléctrica a partir de cascara de mani. Esta, produce la energia
mediante el proceso de gasificacion de la biomasa y se estima la puesta en marcha de la
misma para el proximo mes de julio. Estiman producir 1 MW por cada 40 toneladas de cascara
de mani y esperan procesar 9000 toneladas al afio. *?

Prodeman es una empresa maniseras en Cérdoba que ademas genera energia eléctrica
sustentable. Se puso en marcha en 2017 una planta de generacion de energia eléctrica a
base de cascara de mani. La usina cuenta con una turbina de vapor de 10 megavatios (MW)
de potencia. La empresa usa el 10% de la energia para su funcionamiento; el 25%, para el
proceso de industrializacién del mani y el 65% restante se incorpora a la red nacional de
electricidad. Esa cantidad permite abastecer a unos 8000 hogares al afio. Para este proceso,
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la cascara de mani se acopia en celdas y desde alli se traslada a una caldera donde se quema
y se transforma en energia potencial de vapor de agua, que se traslada a la turbina de vapor
donde se convierte en energia mecanica de rotacion. Con el acople al generador, se termina
transformando en energia eléctrica.

Si bien aseguran que todavia falta un marco legislativo y de financiamiento para el sector, los
proyectos para la produccion de biomasa siguen en crecimiento y permitiran una mayor
generacion de energia limpia en nuestro pais.

3.4 Ventajas y desventajas de la gasificacion de biomasa

La gasificacién es una tecnologia clave para utilizar los residuos de biomasa, pero presenta
muchos tipos de riesgos potenciales que tienen un impacto significativo en la sociedad y en
el medio ambiente en general. Uno de los principales problemas es la emision potencial de
particulas de didmetros aerodinamicos entre 10 y 2.5 micrones (PM10 a PM2.5), CO, SOy,
NOx y compuestos orgénicos volatiles. Estos contaminantes pueden interactuar con los
humanos a través de la inhalacién, la ingestion y el contacto dérmico y, por lo tanto,
representan una grave amenaza para su salud.

Por otro lado, la combustion de biomasa también puede emitir mezclas complejas de
particulas (PM2.5), material semi-volatil y gases. La materia organica particulada en PM2.5
abarca desde alcanos, compuestos aromaticos hasta &acidos carboxilicos. Estos
contaminantes son de naturaleza cancerigena y pueden inducir tumores potencialmente
fatales. Sus tasas de descarga son muy altas en comparacién con la gasificacion eficiente de
la biomasa. Por lo tanto, en lo que respecta a las emisiones nocivas, la gasificacion de la
biomasa e incluso la combustion de combustibles fésiles son generalmente mejores que la
combustién de la biomasa si esta Ultima no mitiga la contaminacion, especialmente SOy y
NOy. En consecuencia, se prefiere la gasificaciéon para la utilizacién de biomasa debido a las
emisiones muy bajas después de una unidad eficiente de limpieza y acondicionamiento de
gas.

Como desventaja, la gasificacion es un sistema que tiene un riesgo inherente de
vulnerabilidad a incendios y explosiones, especialmente porque los gasificadores funcionan
a alta temperatura y presion. Esta probabilidad aumenta significativamente cuando el H, es
el producto deseado. Este es altamente inflamable y, por lo tanto, requiere una gran
precaucion. Ademas, las cenizas y los alquitranes son elementos que tienen un potencial
notable de contaminacion ambiental. Los flujos de residuos formados requieren un sistema
de eliminacion adecuado a ser implementado para que cumpla con todas las directrices
legislativas.

Las emisiones directas de GEl, el uso de fertilizantes y el cambio indirecto del uso de la tierra,
junto con el impacto adverso sobre la biodiversidad, constituyen la principal amenaza para el
despliegue a gran escala del crecimiento de biomasa para la generacién de biocombustibles
0 syngas. Los problemas de preservacion del suelo y la utilizacion del agua son otros factores
gue se oponen al uso de los biocombustibles. Si bien la gasificacion tiene algunos impactos
sociales y ambientales adversos, pueden minimizarse a través de implementaciones
tecnoldgicas y politicas apropiadas.
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La principal motivacion detras de la gasificacion de la biomasa es explotar una gran variedad
de materiales de desecho como materia prima, para aumentar la eficiencia de los recursos y
reducir el cambio climatico adverso a través de la mitigacién del CO..

La idea de gasificar los recursos de biomasa en areas remotas o escasamente pobladas para
proporcionar calor y electricidad es una de las que ha recibido una atencién sustancial durante
muchos afios, aunque el progreso ha sido lento. Se ha demostrado la viabilidad técnica y
operativa de los sistemas de gasificacion de biomasa en las zonas rurales de los paises en
desarrollo. Entre todas las tecnologias de generacidn de energia renovable, la generacion de
energia descentralizada a través de la gasificacion de biomasa ofrece un gran potencial para
satisfacer las necesidades de energia rural. Las razones son su madurez tecnoldgica,
disponibilidad en diferentes escalas de capacidad, factibilidad de operacion en diferentes
momentos del dia/afio, factibilidad econdémica, conservacion de la biodiversidad y por ultimo
ayuda para la mitigacién del cambio climatico. Los gasificadores han demostrado ser mas
economicos para la generacion de electricidad que, por ejemplo, la importacion de
combustibles diesel a comunidades remotas. La tecnhologia de gasificacion se considera un
método vital para enfrentar la pobreza energética y ofrece la posibilidad de evitar la
contaminacién asociada con la eliminacion de desechos agricolas.

Por otro lado, la produccion independiente de biocombustible mejora directamente la
seguridad energética de un pais. La gasificacion de biomasa también brinda la oportunidad
de proporcionar trabajos adicionales en investigacion y desarrollo e ingenieria.

Otra ventaja a tener en cuenta es que las cenizas generadas en este proceso, por lo general,
pueden ser mezcladas con cemento o concreto, o que puede disminuir el consumo del mismo
y aligerar la carga en los vertederos. F!

4. Proceso de obtencién del gas de sintesis

La gasificacién es un proceso donde ocurre una transformacién termoquimica en la cual un
sustrato carbonoso es transformado en un gas combustible de bajo poder calorifico, a través
de una serie de reacciones gue ocurren a una temperatura determinada en presencia de un
agente gasificante (aire, oxigeno y/o vapor de agua). En la gasificacién, a diferencia de la
combustion, se presenta un exceso de combustible sélido lo que provoca una combustion
incompleta aumentando la generacion de gases combustibles como el monéxido de carbono
(CO), hidrégeno (H.), trazas de metano (CH.) y alquitranes. Esta transformacion
termoquimica, segun las temperaturas de operacion en un gasificador puede generar gas
manufacturado con distintas composiciones.

4.1 Tratamiento previo

La biomasa generalmente se trata previamente de manera mecanica, mediante molienda, y
térmicamente, en caso de necesitar secar la misma.

Dado que el gasificador de biomasa necesita combustible seco y de tamafio uniforme para
un funcionamiento suave y sin problemas, y que la mayoria de los sistemas de gasificacion
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estan disefiados para biomasa lefiosa o para biomasa pulverizada suelta, a continuacion se
informan valores Utiles acerca de estas dos cuestiones:

Biomasa lefiosa:
e Piezas de menos de 5 a 10 cm (2 a 4 pulgadas) en cualquier dimensién, segun el
disefio
e Densidad a granel de madera: menos de 250-300 kg/m?

Biomasa suelta:
e Biomasa pulverizada, segun disefio.
e Contenido de humedad de hasta 15% —25%, segun el disefio del gasificador.
e Se prefiere contenido de ceniza por debajo del 5%, con un limite maximo del 20%.
e Ladensidad aparente de biomasa suelta es inferior a 150 kg / m3.©

Un dato importante a tener en cuenta es el siguiente: la humedad por debajo del 15% en peso
€s un requisito previo para el almacenamiento a largo plazo de la biomasa sin degradacion
biolégica, que generalmente se logra con el secado al aire.

4.2 Quimica del proceso

En el proceso de gasificacion se producen simultdneamente un gran nimero de reacciones
guimicas en serie y en paralelo, pudiéndose distinguir tres etapas fundamentales:

i. Pirdlisis

Tras el secado y calentamiento, en el que se desprenden volatiles, se produce la pirdlisis o
descomposicion térmica, que es el proceso de produccion de liquidos, residuo carbonoso
(char?) y una mezcla gaseosa rica en H; mediante la transformacién de la biomasa en un
entorno deficiente en Oa.

Char
Biomasa + CALOR — Liquidos (alquitranes y aceites)
Gases (CO, H2, COz, CH4, SHz, NH3, Nz, CnHm)

ii. Combustion
Los gases originados se queman, consumiéndose la mayor parte del oxigeno alimentado al
gasificador. Las reacciones son exotérmicas y desprenden el calor necesario para producir

las reacciones de gasificacion.

Ho+1/20, > H0  (-AHr) = 241 kJ/mol
CO+1/20,—CO;  (-AHr°) = 283 kd/mol

A su vez, el residuo carbonoso (char) reacciona parcialmente con el oxigeno no consumido,
hasta que éste se agota.

2 Char: residuo carbonoso formado principalmente por carbono (alrededor de un 85%) y por hidrégeno y oxigeno.
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C + 1/20, — CO (-AHr°) = 110 kJ/mol
C+0, - CO; (-AHr°) = 393 kJ/mol @

iii. Gasificacion

Una vez consumido todo el oxigeno, se producen las reacciones entre los gases de
combustién (CO2 y H20) y el char, generando H, y CO. Las reacciones de gasificacion tienen
lugar como consecuencia de que se alimenta Unicamente entre 1/3 y 1/5 del oxigeno
estequiométrico requerido para la combustion total. Para que ocurran estas reacciones se
necesita, ademas, gran cantidad de calor. Este calor es obtenido de la combustion previa de
una parte del carbén gasificado.

C + CO, < 2CO (-AHr°) = -167 kJ/mol
(Reaccion de Boudouard, endotérmica)

C + H0 <~ CO + H; (-AHr°) = -125,4 kJ/mol
(Gasificacion con vapor, endotérmica)

La relacion en que se van a encontrar el CO y el Hy, principales componentes del gas final,
esta determinada por la reaccién de equilibrio agua-gas:

CO + H;0 «» CO; + Hy (-AHr°) = 42 kJ/mol

La composicion final del gas de sintesis depende de las condiciones de presion y temperatura,
gue a su vez dependen de los diferentes equilibrios que se establecen segun el combustible
y los agentes gasificadores (aire, oxigeno o vapor de agua) empleados.

A elevadas temperaturas disminuyen las concentraciones de H.O y CO,, mientras que
aumentan las de H; y CO. En cambio, al aumentar en gran medida la presién, disminuyen las
concentraciones de H, y CO y aumenta la de H,O, y apenas varia la de CO,. Ademas, en los
procesos a baja temperatura se producen cantidades apreciables de especies como CHa,
alquitranes, aceites y fenoles. ©

4.3 Tipos de agentes gasificantes

Los agentes gasificantes reaccionan con carbono sélido e hidrocarburos més pesados para
convertirlos en gases de bajo peso molecular como CO y H,. Los principales agentes
gasificantes utilizados para la gasificaciéon son:

e Oxigeno puro
e Aire
e Vapor de agua

El oxigeno es un agente gasificante habitual, aunque se usa principalmente para el paso de
la combustion. Puede suministrarse a un gasificador en forma pura o a través de aire. El poder
calorifico y la composicién del gas producido en un gasificador son fuertes funciones de la
naturaleza y cantidad del agente gasificante utilizado.
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Si se usa oxigeno como agente gasificante sus productos incluyen CO para bajas cantidades
de oxigeno y CO- para altas cantidades de oxigeno. Cuando la cantidad de oxigeno excede
cierta cantidad (estequiométrica), el proceso pasa de la gasificacién a la combustion, y el
producto es “gas de combustién” en lugar de “gas combustible”.

Si se usa aire en lugar de oxigeno, el nitrégeno diluye en gran medida el producto.

Si se usa vapor como agente de gasificacion, el gas producto contiene mas hidrégeno por
unidad de carbono, lo que resulta en una mayor relacion H / C. Algunos de los productos
intermedios como el CO y el H, también ayudan a gasificar el carbono sélido. En el caso de
utilizar este agente, se requiere la adicién de oxigeno, o aire en su defecto, para que ocurran
las reacciones de oxidacién que proveen el calor para la gasificacion.

En la Tabla 1.6 se puede ver como difieren las composiciones del gas de sintesis
dependiendo del agente gasificante utilizado.

Tabla 1.6: Composicion del gas obtenido en funcién del gasificante empleado. 4

Agente Composicion del gas obtenido (% en volumen) Uso
gasificante Ha co CO, CHa, M, C,
Aire 16 20 12 2 50 - Combustible
, _ Combustible
Oxigeno 32 48 15 2 3 - Gas de sintesis
Vapor de 50 20 27 6 i 5 Combu?nble_
agua Gas de sintesis

Enla Tabla 1.7, podemos ver que la gasificacién con oxigeno produce el gas de sintesis con
el mayor poder calorifico seguido de la gasificacion por vapor y por ultimo utilizando aire.

Tabla 1.7: Poder calorifico del gas producido en funcién del agente gasificante empleado. 1

- N

Heating Values for Product Gas
Based on Gasifying Medium
Medium Heating Value (MJ/Nm?)
Air 4-7
Steamn 10-18
Oxygen 12-28
\\ _.f,r'l

4.4 Tipo de gasificadores

En los gasificadores ocurre la transformacion termoquimica de interés de la biomasa en el
gas de sintesis. Hay diferentes tipos de gasificadores, entre ellos se incluyen los de lecho fijo

26



(updraft, downdraft y crossdraft) y lecho fluidizado (burbujeante, circulante, flujo arrastrado y
duales). Por otro lado, se encuentran los gasificadores por plasma.

4.4.1 Gasificadores de lecho fijo

En este tipo de gasificadores, las particulas de combustible estan dispuestas como lecho fijo
y no son movidas por el flujo de gas. La alimentacion en la mayoria de los reactores se coloca
por encima del lecho de combustible, mientras que el residuo carbonoso (char) y la ceniza se
extraen de la parte inferior de éste. Las cuatro etapas del proceso de gasificacion se llevan a
cabo en zonas de secado, pirdlisis, oxidacién y reduccién distinguibles. ElI combustible de
biomasa se mueve desde la parte superior a la parte inferior del lecho de combustible que
resulta en tiempos de residencia relativamente largos. Un disefio especial de los gasificadores
de lecho fijo comprende una alimentacién de combustible por debajo de la capa de
combustible. Dependiendo de la direccién del flujo de gas de producto respecto a la direccion
del transporte de combustible los gasificadores de lecho fijo, se clasifican en gasificadores de
flujo a contracorriente (Updraft), co-corriente (Downdraft) o tiro cruzado (Crossdraft).

Gasificador Updraft

Este tipo de gasificador tiene bien definidas las zonas de combustion parcial, reduccion y
pirélisis. El aire u otro agente oxidante es dimitido por la parte baja del gasificador y éste
circula en contracorriente. El gas combustible es entregado por la parte superior a
temperaturas relativamente bajas. Pues, el calor sensible del gas es utilizado para precalentar
y secar el combustible; con ello, se logran altas eficiencias. Las desventajas que acusa este
sistema de gasificacion, son el alto contenido de alquitran del gas producido y la capacidad
marginal que tiene en su carga, y por ende, la imposibilidad de generacién de gas continuo
gue redunda en dificultades para la utilizacion en motores de combustién interna.

Es considerado el gasificador de mas simple configuracion. Es adecuado para combustibles
con un alto contenido de humedad, pero produce una gran cantidad de alquitran y productos
de la pirdlisis en el gas de sintesis. Consecuentemente, esta configuracion es util cuando el
gas producido se utiliza para entregar su calor directamente sin necesidad de post
tratamientos como limpieza y quita de alquitran. A su vez tiene una eficiencia relativamente
alta en cuanto a la conversién del carbono y se utiliza para pequefias y grandes escalas. [
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Figura 1.3: Esquema de un gasificador Updraft [26]

Gasificador Downdraft

En este gasificador el oxidante y el combustible fluyen a co-corriente en el lecho fijo, aunque
el combustible se mueve mas lentamente que el oxidante. Hay dos configuraciones, el
oxidante puede ingresar con el combustible desde el extremo superior del gasificador o puede
ingresar en la parte intermedia para lograr un mejor control de las altas temperaturas en la
zona de oxidacion. Esta Ultima opcion es la mas frecuente y es la que se muestra en la Figura
1.4.

Figura 1.4: Esquema de un gasificador Downdraft. [16]

Las dificultades que se tienen que afrontar en esta configuracion son el alto contenido de
cenizas y humedad en el gas producido. Por otra parte, requiere de un tiempo prolongado de
28



encendido que puede estar en un rango de 20 a 30 minutos. En general este tipo de
configuracion es mas aceptable para aplicaciones en motores de combustién interna y
turbinas de gas. Este gasificador es de facil construccion y operacién.

El gas producido sale cerca de la parte inferior del gasificador luego de la zona de reduccion.
Se requiere una humedad del combustible menor al 30%, mas exigente que en el caso del
updraft. Se caracterizan por generar un gas relativamente limpio de alquitranes y con una
conversion de carbono elevada. 19

Gasificador Crossdraft

La gasificacion de tiro cruzado es uno de los tipos méas simples de gasificacién. El reactor es
muy parecido al gasificador de corriente ascendente en el sentido de que el combustible
ingresard desde la parte superior y las reacciones termoquimicas se produciran
progresivamente a medida que este combustible descienda al reactor. La diferencia crucial
con el tipo updraft es que el aire ingresara al gasificador desde un lado del reactor, en lugar
de ingresar por la parte superior o inferior. El tiempo de arranque de este reactor es
relativamente corto y se pueden alcanzar altas temperaturas. La gasificacion de tiro cruzado
no se ve muy a menudo en los procesos comerciales, principalmente porque otros métodos
de gasificacion ofrecen mas flexibilidad con respecto a los tipos de combustible. Este tipo de
gasificacion no es apto para combustibles que generan un alto contenido de alquitran. 2!

o
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Figura 1.5: Esquema de un gasificador Crossdraft. 24

4 .4.2 Gasificadores de lecho fluidizado

Este tipo de gasificadores contienen un lecho de particulas pequefias de material inorganico,
generalmente arena o de ceramica. Este lecho es fluidizado soplando el oxidante a altas
temperaturas desde el fondo del gasificador. Las particulas individuales son levantadas por
arrastre aerodinamico y quedan suspendidas o dispersas en la corriente gaseosa a
velocidades para la cual la fuerza de arrastre iguala o excede el peso de la particula. Cuando
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se fluidiza, el lecho actia mas como un liquido y al alcanzar la temperatura deseada, se
inyecta la biomasa y comienza la gasificacion.

Las ventajas de los lechos fluidizados incluyen:

e Mayor capacidad especifica volumétrica por su buen mezclado, transferencia de calor
y tasa de reaccion.
Flexibilidad en la biomasa: se puede utilizar biomasa con grandes rangos de humedad
La produccion de alquitran es menor que en el caso del Updraft pero no es tan bajo
como en los downdraft correctamente operados.

En general son mas complejos que los gasificadores de lecho fijo y requieren mas precision
en el control del combustible y oxidante. 1€

Lecho fluidizado burbujeante (BFB por sus siglas en inglés)

Se caracterizan por desarrollar una velocidad de oxidante baja y es por ello que el gas
producido sale con menos particulas arrastradas. Se concentra el material del lecho en una
zona del gasificador. En su seccion superior se tiene un didmetro mayor y una velocidad del
gas inferior lo que hace que no se logren suspender las particulas del lecho, y que caigan a
la zona del mismo. El disefio es simple pero tiene una menor capacidad y una distribucién de
temperatura menos uniforme que en el caso del lecho fluidizado circulante. 16!

>
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/ ~«—— Biomass
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Figura 1.6: Esquema de un gasificador lecho fluidizado burbujeante. 1€l
Lecho fluidizado circulante

Utiliza mayores velocidades de oxidante, pero ofrece una mayor conversion y eficiencia. A
diferencia del gasificador anterior, el diametro del reactor permanece constante lo que permite
gue las particulas del lecho y biomasa queden suspendidas. El material del lecho fluye hacia
arriba con el oxidante y es llevado a un ciclon que separa las particulas de la corriente
gaseosa para ser recirculadas en la parte baja del lecho. Idealmente, las particulas del

30



combustible son lo suficientemente chicas para completar la reaccion antes de ser llevadas
al ciclén, pero en la préactica las particulas grandes son recirculadas con las particulas del
lecho hasta que sean pequefias Yy livianas y logren salir del ciclon con el gas producido. 26!
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Figura 1.7: Esquema de un gasificador lecho fluidizado circulante. [16]

Gasificador de flujo arrastrado

Tiene altas velocidades de gas y gran rendimiento. Consecuentemente, el tiempo de
residencia es corto lo que requiere que la materia prima esté particionada en pequefias
particulas. En estos sistemas generalmente se utiliza oxigeno. Debido a las altas
temperaturas se funde la ceniza y requiere un enfriamiento del reactor. La materia prima se
convierte esencialmente en Hz, CO, CO2y H20, y pocos o nulos restos de alquitran. Son utiles
para gran escala. Se usa en la industria del petréleo para convertir residuos del petréleo en
energia. 16
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Figura 1.8: Esquema de un gasificador lecho flujo arrastrado. [16]

Gasificadores indirectos duales

Consiste en un lecho fluidizado dual donde circula el material del lecho (arena) de un lado a
otro. La combustion ocurre en uno de los reactores y el calor es transferido con la arena
caliente al moverse al reactor de gasificacion. La arena fria y la ceniza vuelven a la camara
de combustién para recalentarse. 16
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Gasification
Jone

Combustion
one
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4 4 Arr

Alr (Steam)
® Bottom Anr

Figura 1.9: Gasificador indirecto dual 116!
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4.4.3 Gasificacion por plasma

El plasma es la ionizacion de un flujo gaseoso, eléctricamente neutro, por medio de un campo
electromagnético. Es un gas ionizado que contiene particulas eléctricamente cargadas
(electrones e iones), neutras (atomos, moléculas y fotones), y atomos excitados. Conduce la
electricidad y es sensible a los campos magnéticos. Las antorchas de plasma consiguen
concentrar mucha energia en una zona reducida por medio de la ionizacion con arco eléctrico
de un gas (generalmente aire). La temperatura que se alcanza es de 2000 a 4000 °C por lo
gue se consigue vitrificar las cenizas y eliminar completamente la fraccién organica.

Un reactor con antorcha de plasma consiste en un recipiente en ausencia de oxigeno donde
la altisima temperatura producida permite romper los enlaces moleculares, formando un gas
de sintesis y una lava fundida que al enfriar se transforma en un producto vitreo inerte. Por
tanto, este tipo de reactor transforma los residuos en un material vitrificado mas algunos
metales (corriente sélida), y un gas combustible con vapor de agua (corriente gaseosa),
compuesto principalmente por Hz, CO, N, Cly S. Siendo la reduccién en peso y en volumen
superior al 90%. El gas de sintesis generado contiene polvo (particulas) y otros elementos
indeseables por lo que debe someterse a un proceso de limpieza para que pueda ser apto su
aprovechamiento energético. La limpieza del gas consiste en la eliminacion de particulas,
separacion de azufre y mercurio y eliminacion de metales pesados.

La principal ventaja de este gasificador es la obtencion de un gas de sintesis con alto poder
calorifico. Los inconvenientes son los siguientes: las elevadas temperaturas dafian los
refractarios, el funcionamiento del plasma es muy sensible a las alteraciones del voltaje, los

costos de instalacion y de explotacion son relativamente caros y se produce falta de isotermia.
[15]

4.5 Comparacion de gasificadores

Segun una encuesta realizada en el afio 2000 a plantas gasificadoras de biomasa en paises
europeos, Estados Unidos y Canada se encontrd que la mayor parte de los gasificadores que
se utilizan son del tipo downdraft, como se ve en la Figura 1.10. ¥
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Figura 1.10: Tipos de gasificadores mas utilizados en distintos paises.

Un factor importante a tener en cuenta es la produccion de alquitranes a lo largo del proceso
de gasificacién, ya que deben ser extraidos del syngas producido y representan un costo
elevado en el post tratamiento. En la Tabla 1.8 se muestran las cantidades de alquitran
producidas por m® normal de syngas para cada tipo de gasificador.

Tabla 1.8: Contenido de alquitran segun tipo de gasificador. [16]

Lecho fijo Lecho fluidizado

Updraft

Downdraft

Burbujeante

Circulante

Arrastrado

Contenido de alquitrdan medio (g/Nm?3)

50

12

10

Los gasificadores mas convencionales son los de tipo lecho fijo y entre ellos se puede
encontrar los Updraft, Downdraft y Crossdraft. En la Tabla 1.9 se resumen las principales
ventajas y desventajas de cada uno de ellos.
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Tabla 1.9: Ventajas y desventajas de gasificadores de lecho fijo. =

Tipo de

gasificador Ventajas Desventajas

Pequefia caida de

presion e Syngas con alto contenido de tar
e Buena eficiencia e Elevado tiempo de arranque

térmica e Capacidad pobre de reaccién con
e Bajatendencia a elevada carga de gas

formar escoria

e Adaptacion flexible a la e  Elevadas alturas

Downdraft carga ., e No apto para combustibles de
*  Bajaproduccion de equefias particulas
chary tar Peq P

e Pequefas alturas

¢ Respuesta muy rapida e Alta sensibilidad a la formacién de
Crossdraft ala carga escoria
e Produccion de syngas e Altas pérdidas de carga
flexible

4. Tratamiento posterior: limpieza y acondicionamiento

El gas de sintesis producido por gasificacion contiene impurezas, segun el tipo de materia
prima y la tecnologia de conversion aplicada. Los contaminantes organicos tipicos son
componentes volatiles y formadores de alquitran, como BTX (benceno, tolueno y xilenos) y
particulas de carbdn. Las impurezas son aquellas que contienen nitrégeno, azufre y cloro
inorganico como amoniaco (NHs), cianuro de hidrégeno (HCN), sulfuro de hidrégeno (H»S),
sulfuro de carbonilo (COS) y cloruro de hidrégeno (HCI), asi como metales volatiles (Na y K),
polvo y hollin. Las moléculas organicas mas grandes y condensables, resumidas como
alquitranes, que se producen en procesos de gasificacion a baja temperatura reducen el
rendimiento del gas de sintesis y pueden causar ensuciamiento del equipo corriente abajo,
sobre la superficie de cafierias, los poros de los filtros y los materiales absorbentes. Otros
contaminantes son corrosivos 0 envenenan los catalizadores en las siguientes etapas de
sintesis aguas abajo.

Los componentes del alquitran y el BTX se pueden eliminar mediante craqueo térmico o
catalitico o mediante lavado con un medio a base de aceite seguido de un reciclo al
gasificador. Las otras impurezas mencionadas se pueden eliminar mediante tecnologias
estandar de limpieza de gases humedos. Al utilizar liquidos absorbentes como metanol o
aminas refrigeradas, el CO; y los compuestos de azufre se eliminan sucesivamente en
fracciones separadas. En la limpieza avanzada "en seco" con gas caliente, los contaminantes
residuales se eliminan con materiales quimicos sélidos a temperaturas elevadas de hasta
800°C.

La reduccion de la temperatura del gas debido a la limpieza seguida por el acondicionamiento
disminuye la rentabilidad general de la planta, aunque la etapa de enfriamiento de gas de
sintesis genera vapor de alta calidad que puede ser de utilidad en otras partes del proceso.
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Ademads, si la separacion de alquitrdn no es muy efectiva, la calidad y el rendimiento del gas
se veran perjudicados, lo que lo hace inadecuado para aplicaciones donde son esenciales
altos niveles de pureza. Por lo tanto, el acondicionamiento del gas precedido por la limpieza
a temperaturas elevadas es necesaria para garantizar una alta eficiencia en aplicaciones
industriales. B!

Dependiendo de la aplicacion final del syngas, se requieren diferentes grados de limpieza y
acondicionamiento.

5. Generacion de electricidad a partir del syngas

A partir del syngas obtenido se puede generar energia eléctrica a través de diferentes
tecnologias.

5.1 Motogenerador

Consiste en la combustion en motores alternativos modificados del gas obtenido en la
gasificaciéon de la biomasa convenientemente acondicionado (limpio y enfriado). La obtencion
de energia eléctrica se produce gracias a los alternadores acoplados a los motores.

5.2 Turbina de gas

Es un proceso similar al anterior, pero en este caso se utiliza una turbina de gas modificada
segun las caracteristicas del gas obtenido.

5.3 Ciclo combinado (GICC)

En el proceso con ciclo combinado se genera electricidad en dos etapas. En la primera, una
turbina de gas conectada a un alternador se encarga de una produccion eléctrica a partir del
gas del gasificador. En la segunda se aprovechan los gases de escape de la misma turbina
para generar vapor con una caldera, que posteriormente pasara a través de una turbina de
vapor con un alternador acoplado.

5.4 Comparacion de motor frente a turbina

Para comparar las dos opciones se toman como valores de referencia la eficiencia eléctrica
conseguida con motores y turbinas y el costo especifico segun el Instituto cataldn de energia.

En el caso de los motores alternativos, la eficiencia eléctrica oscila entre el 33% y el 38%
dependiendo de la potencia y de la calidad del gas obtenido. Para las turbinas esta eficiencia
oscila entre un 25% (para potencias en torno a los 5 MWe) y el 42% para grandes turbinas
(mayores a 25 MWe).

El costo especifico de cada uno de estos sistemas para generar electricidad oscila entre los
180 y 390 €/kWe en el caso de los motores, y de 300 a 360 €/kWe en el caso de las turbinas.
Los costos de mantenimiento son bastante semejantes, entre 0,0045 y 0,006 €/kWh
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producido para los motores y de 0,0036 a 0,006 €/kWh para las turbinas, aunque se ha de
destacar que en el caso de las turbinas a gas la exigencia con relacion a las condiciones del
gas de alimentacién (concentracion de alquitranes) es mucho mas elevada que en el caso de
los motores alternativos, y encarece estos costos de mantenimiento si estas condiciones no

son las adecuadas. 2%
5.5 Comparacion de motor frente a ciclo combinado

Para comparar las dos opciones se toman como valores de referencia la eficiencia eléctrica
global de la planta conseguida con motores a gas y con ciclo combinado y el costo especifico
total de la planta que supone cada una de estas alternativas.

Observando la Figura 1.11, que muestra la eficiencia eléctrica en funcion de la potencia de la
planta, se puede ver que la eficiencia eléctrica que presenta la alternativa de GICC, para
potencias grandes (superiores a 10 MWe), netamente superior a la que presenta el uso de
motores a gas. Cuanto mayor es esta potencia, mayor es la diferencia entre las dos curvas.
Ademés, para potencias pequefas (en torno a los 5 MWe), las eficiencias eléctricas son
bastante parecidas en los dos casos, siendo incluso mas alto el rendimiento eléctrico de los
motores a gas cuando la potencia es inferior a este valor. 2

90 = = = SRR L R G S S
{ Ciclo combinado

20 - -/ — - __ ez

Motores a gas
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Figura 1.11: Eficiencia eléctrica global de motor a gas y ciclo combinado. [23]

La evolucion del costo especifico en funcion de la potencia generada por la planta se puede
ver en la Figura 1.12, y a partir de ésta se puede afirmar que el costo especifico que supone
una planta de gasificacion con ciclo combinado es siempre superior al caso de una planta con
motores a gas. La diferencia es mayor cuando se trata de potencias pequefias y se va
reduciendo a medida que aumenta la potencia. S6lo para plantas con potencias muy
superiores a los 100 MWe la eficiencia eléctrica que se obtiene con un ciclo combinado
compensa el costo especifico de la misma y la hace viable. 2°
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Figura 1.12: Costo especifico total de la planta. ?°!

6. Caso de estudio. Justificacion del proyecto

Siendo la actividad agropecuaria una de las principales bases de la economia de nuestro
pais, surge el interés por dotar de valor agregado a algunos de los residuos que genera este
sector productivo.

Uno de los motivos por lo cual se propuso el uso de cascara de mani como materia prima es
la gran produccion de mani y derivados de éste que se tiene en el pais. La cascara de mani
representa alrededor del 25% de lo cosechado. Segun un relevo hecho en 2018, la produccién
mundial de mani se encuentra liderada por China con el 40% del total, y le siguen: India
(16%), Nigeria (7%), Estados Unidos (6%), Sudan (3%), Myanmar (3%), Argentina (3%),
Indonesia (3%) y Senegal (3%). Argentina ocupa el puesto N° 7 del ranking mundial con una
participacion del 3%. Los principales exportadores mundiales de mani crudo con piel y otros
manies crudos son India (31%), Estados Unidos (27%), Argentina (15%), China (6%), Brasil
(5%), Myanmar (4%) y Senegal (4%). Mientras que para preparaciones de mani: Argentina
(38%), China (28%), Estados Unidos (11%). La produccién de mani en Argentina se
concentra en las provincias de Cérdoba (88%), San Luis (5%) y La Pampa (3%), y en menor
proporcion en Buenos Aires, Salta, Santa Fe y Jujuy (ver Figura 1.13). 124
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Superficie total estimada (2018)

M.

Figura 1.13. Distribucién de la produccién de mani en Argentina. 24

Provincias productoras
(en volumen de produccidn)

Cordoba 88,47%
San Luis 4,69%

Produccién Primaria (2018)

1.021.385 toneladas de mani en caja
Fuente: Datos Abiertos Agroindustria

La Pampa 2,8%
Buenos Aires 2,9 %

Salta 0,7%
Santa Fé 0,4%
Jujuy 0,1%

498.739 hectareas

Actualmente, el residuo de cascara de mani resulta un verdadero inconveniente para la
industria manisera por el extraordinario volumen que ocupa y los problemas asociados al
acopio en silos derivados del peligro de autoignicion generado por sus caracteristicas
fisicoquimicas. Es por esto que algunas de las grandes empresas maniseras utilizan este
residuo para quemarlo en calderas y asi generar vapor de agua que se utiliza para producir

energia eléctrica a través de turbinas.

A su vez, se decidi6 la utilizacion de cascara de mani basandose en el hecho de que su
porcentaje de humedad es bajo, por lo que resulta innecesario un proceso de
deshumidificacién de la misma. En la Tabla 1.10 se puede ver que el porcentaje de humedad
en peso es de 11.41% el cual se encuentra dentro de los limites permitidos para este proceso.

Tabla 1.10. Composicién de la cascara de mani. (23]

Proximate analysis (ar, wt.¥)

Ultimate analysis (ar, wt.%)

Moisture 11.41
Ash 5.96
Volatile organic content 65.65
Fixed carbon 17.34
LHV, (M]/Kg) 17.47
Bulk density (kg/m?) 60

Carbon 4434
Hydrogen 6.35
Nitrogen 0.79
Sulfur 0.29
Oxygen 4547
Other* 2.76

* Other by difference.

Por otro lado, es importante destacar la capacidad calorifica de la cascara de mani siendo
ésta de 3700 kcal/kg, valor que, comparado con el de otras biomasas, es de los mas altos

(ver Tabla 1.11).
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Tabla 1.11. Comparacioén del calor especifico de distintas biomasas. [

Chala de Maiz [ 3.770 “kcal/kg
Chip de madera | 4.000 | kCal/kg
Aserrin 4.000 kCal/kg
Aserrin himedo 1.800 kCal/kg
Cascara de mani 3.700 kCal/kg
Cascara de girasol 3.900 kCal/kg
Cascara de arroz 2.300 kCal/kg

Se propone entonces gasificar la cascara de mani para producir gas de sintesis, el cual se
utilizara para generar energia eléctrica a través de un motogenerador. Esta opcion es mas
eficiente en cuanto a la energia producida y a su vez es mas amigable con el medio ambiente
ya que emite menos gases contaminantes, respecto a la quema de dicha biomasa en
calderas. Se estima que la produccion de energia eléctrica a partir de gasificacion de biomasa
incrementa el rendimiento un 30% respecto de la combustion. 28 A su vez se cuentan con
otras ventajas como que el volumen de gases producidos en la gasificacion es mucho menor
y la concentracion de contaminantes también lo es, por lo que los sistemas de depuracion
son mas pequefios y actian de forma mas eficiente. 2

El proyecto consiste entonces, en radicar la planta de gasificacion de biomasa en la provincia
de Cdrdoba para poder utilizar la cascara de mani como materia prima para gasificar y luego
generar energia eléctrica a través del gas de sintesis obtenido.

A fin de disminuir costos de transporte y aumentar la eficiencia del proceso, se busca proponer
a las empresas maniseras ubicar la planta de gasificacion de biomasa contigua a la planta de
produccién de mani logrando asi, una reduccién en los costos totales y una disminucién del
impacto medioambiental que produce la industria manisera. De esta manera a través del gas
de sintesis generado se podra proveer a las mismas de energia eléctrica.

Se eligi6é aire como agente oxidante por ser mucho menos costoso que el oxigeno puro y el
vapor de agua. Si bien el syngas obtenido es el de menor poder calorifico, el aire es el
oxidante mas habitual segun bibliografia, por lo que se estima que el aumento en poder
calorifico no compensa el gasto inicial en la inversion del agente gasificante.

Con respecto al tipo de gasificador utilizado, se opté por uno del tipo Downdraft donde el
oxidante y la biomasa fluyen a co-corriente. Para la implementacién del mismo se requiere
una materia prima con una humedad baja, preferentemente menor al 30%, lo cual es viable
con la biomasa elegida cuyo contenido de agua es del 11% en peso. Se eligi6 este gasificador
debido a que el gas de sintesis obtenido es de alta calidad ya que se obtiene un gas con bajo
contenido de alquitran. Ademas, es de facil construccion y operacion, resultando en una
disminucion de costos respecto a otros tipos.

En cuanto a la capacidad de la planta se propone procesar 9000 ton/afio de cascara de mani,
que con la planta trabajando de forma continua, equivale a una produccion diaria de
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aproximadamente 25 toneladas. La capacidad propuesta se basé en en datos de una planta
ya existente en la misma provincia de similares caracteristicas y porte.

Por ultimo, se decidi6 generar energia eléctrica a partir del syngas a través de un
motogenerador. Como se explicé anteriormente, para el caso de estudio los motores son mas
eficientes que las turbinas o ciclo combinado. Ademas, los requerimientos de limpieza son
menores haciendo que los costos también se reduzcan.

7. Diagrama de bloques

A partir de lo ya comentado respecto al proceso en cuestion, se plantea un diagrama
preliminar de la planta. En la Figura 1.14 se muestra el diagrama de bloques con los
principales equipos y corrientes del proceso.

Intercambiador
de calor

Gasde
sintesis
primario

Gasificador

Torres de

purificacién Moto

generador

l

Energia
eléctrica

purificado

Producto

Almacenamiento A
de biomasa LCecceer A

A A
A A
e((((((((i deresiduos

EELLL L4

Separacion

Sélidos/interés para ser vendidos como
agregados para materiales de la construccién

Figura 1.14: Diagrama de bloques del proceso.

8. Marco legal

En octubre de 2015 se sancion¢ la Ley 27.191 ‘Régimen de Fomento Nacional para el uso
de Fuentes Renovables de Energia destinada a la Produccion de Energia Eléctrica.
Modificacion’ que introdujo un nuevo marco legal para las denominadas energias renovables,
modificando la Ley 26.190 vigente desde 2006. Esta ley fue reglamentada en marzo del 2016,
mediante el Decreto 531/16.

Las fuentes renovables de energia reconocidas en este nuevo régimen son la energia edlica,

solar térmica, solar fotovoltaica, geotérmica, mareomotriz, biomasa, gases de vertedero,
gases de planta de depuracion, entre otras.
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A partir de esta ley se establecieron importantes beneficios para invertir en la generacion y
produccion de fuentes renovables, con el objetivo de alcanzar que el 8% de la matriz
energética del pais fuera proveniente de estas fuentes para fines de 2017 y para llegar en
forma gradual al 20% a finales del 2025. A fin de lograr este ambicioso plan, los denominados
grandes usuarios (aquellos con una demanda igual o mayor a 300 kW) debieron alcanzar
también un consumo de 8% del total en energias renovables hacia fines de 2017, y alcanzar
gradualmente un 20% a finales de 2025. Pudiendo optar por autogenerar o comprar el
suministro de energia renovable directamente al generador o a una distribuidora. De no
cumplir con esta obligacion, los grandes usuarios seran pasibles de importantes multas.

Ademas, se establecen una serie de beneficios fiscales, los cuales se detallan a continuacion:

e Impuesto al Valor Agregado e Impuesto a las Ganancias: consiste en la devolucién
anticipada del IVA que se hard efectivo luego de transcurrido como minimo un periodo
fiscal.

e Compensacion de quebrantos con ganancias: el periodo para la compensacion de los
guebrantos se extiende a diez afios.

e Impuesto a la Ganancia Minima Presunta: los bienes afectados a toda actividad
promovida por esta ley no formaran parte de la base de imposicién del Impuesto a la
Ganancia Minima Presunta.

e Deduccién de la carga financiera del pasivo financiero: consiste en que podran
deducirse de las pérdidas de la sociedad los intereses y las diferencias de cambio
originados por la financiacion del proyecto que promueve la ley.

e Exencién del impuesto sobre la distribucion de dividendos o utilidades: los dividendos
distribuidos por las sociedades titulares de los proyectos de inversion no quedaran
abarcados por el Impuesto a las Ganancias a una alicuota del 10 % (no obstante, cabe
aclarar que el impuesto a los dividendos qued6 derogado para todas las empresas por
la denominada ley de sinceramiento fiscal).

e Certificado fiscal: aquellos que en sus proyectos de inversion acrediten de manera
fehaciente un 60% de integracion de componente nacional en las instalaciones
electromecénicas tendran derecho a percibir un certificado fiscal para ser aplicado al
pago de impuestos nacionales.

También se considera importante destacar la creacién del Fondo para el Desarrollo de
Energias Renovables (FODER), a través del Decreto 471/2017. Se trata de un fondo fiduciario
publico con el objeto de financiar proyectos, emitir valores, invertir en compafiias de energia
renovables, entre otros. El FODER esta constituido con fondos provenientes del Tesoro
Nacional y por cargos especificos. (1819

Por otro lado, es relevante mencionar que cada afo se realiza el Programa RenovAr donde
se apunta a sumar al desarrollo de los proyectos renovables el capital de actores no
tradicionales del sector y obtener una ventaja econémica para el sistema, gracias al ahorro
en pérdidas por transporte y distribucion de energia eléctrica y al desplazamiento de
generacion forzada con combustible alternativo. Al mismo tiempo, se produce una ventaja
técnica eléctrica por la mejora general de calidad en lineas débiles. Dicho programa también
establece el precio de la energia eléctrica dependiendo de su fuente, en este caso es de
0,141 US$/kWh.
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En el transcurso del afio corriente, los proyectos adjudicados firmaron un contrato de
abastecimiento de energia eléctrica (PPA) con la Compafia Administradora del Mercado
Mayorista Eléctrico S.A. (CAMMESA), del mismo modo que en las rondas anteriores, pero en
esta oportunidad el acuerdo de adhesion al Fondo Fiduciario para el Desarrollo de Energias
Renovables (FODER) garantizo tres meses de facturacion para los proyectos contratados. 2

9. Conclusioén

La biomasa es una importante reserva de energia no convencional. Su independencia
topografica y su disponibilidad amplia la convierten en una opcion prometedora sobre otras
fuentes renovables como el almacenamiento solar, edlico o hidroeléctrico. Las tecnologias de
bioenergia, como la gasificacion, pueden utilizar una gran variedad de tipos de biomasa para
producir energia eléctrica e hidrégeno, entre otros productos.

Se requiere una profunda comprension y conocimiento del proceso junto con los enfoques
alternativos para la gasificacidon para la optimizacién y los avances de una manera rentable.

Argentina hoy en dia no cuenta con grandes desarrollos en cuanto a la gasificacion de
biomasa, aunque existen varios proyectos que estan intentando revertir la situaciéon. Es
importante destacar que Argentina cuenta con grandes cantidades de biomasa, como son los
desechos del sector agricola, que pueden ser aprovechados para generar energia eléctrica
de una manera sustentable y poder cumplir las metas propuestas dentro del marco legislativo.

Al ser nuestro pais uno de los principales productores de mani a nivel global se decidi6 utilizar
como materia prima para realizar este proyecto de gasificaciéon de biomasa la cascara de
mani. La gran disponibilidad de dicha materia prima en la provincia de Cérdoba y su bajo
contenido de humedad hacen que la cdscara de mani sea apta para lograr su gasificacion y
a partir del gas de sintesis generar energia eléctrica que provea a la planta productora de
mani y sus alrededores. Ademas, se enfatiza el hecho de que esta materia prima hoy en dia
esta siendo desaprovechada en la mayoria de los casos al ser quemada en calderas lo que
tampoco es favorable al medio ambiente. En cuanto a su capacidad, se decidié que la planta
va a procesar 9000 toneladas de cascara de mani al afio.
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Capitulo 2

Analisis de la reaccion quimica
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1. Introduccidén

Como se explicd en el Capitulo 1, la gasificacién es la conversion de la materia prima soélida
a un combustible gaseoso que puede ser quemado para liberar energia o utilizado para la
produccion de otros quimicos. Mientras que la gasificacion empaca la energia en uniones
guimicas en el gas producido, la combustion rompe dichas uniones para liberar la energia.

Un proceso tipico de gasificacion de biomasa incluye los siguientes pasos:
Secado

Pirdlisis

Oxidacion

Reduccion (gasificacion)

Generalmente son modelados en serie, aunque no hay un estricto limite entre cada paso
dentro del gasificador. La biomasa al ingresar primero se calienta y se seca para luego sufrir
una degradaciéon térmica o pirdlisis. Los productos de la pirélisis reaccionan para dar el
producto final: gas de sintesis. La energia térmica necesaria para el secado, pirélisis y
reacciones endotérmicas proviene de ciertas reacciones exotérmicas de combustion.

Secado

Dado que la humedad en la materia prima absorbe energia para evaporarse, un menor
contenido de humedad permite temperaturas mas altas en un gasificador y, por lo tanto, es
mejor para el proceso de gasificacion. La ausencia completa de humedad tampoco es
deseable en la gasificacion, ya que la presencia de humedad mejora la relacion H-C y, por lo
tanto, produce un gas de mayor valor calorifico. En la gasificacién de biomasa, el 10-15% de
humedad generalmente se considera deseable. En los casos de exceder el contenido de
humedad deseable, se recomienda el secado previo de la biomasa antes del ingreso al
gasificador. 1

En el caso de estudio, como la biomasa utilizada contiene un porcentaje de humedad de
11,41% no se requiere secar antes de introducirla al gasificador. El secado necesario ocurre
cuando la misma ingresa al reactor que trabaja en forma continua y a una elevada
temperatura y recibe calor desde la zona caliente, por lo que este proceso se puede
considerar instantaneo. A partir de los 100°C, el agua contenida en la biomasa se remueve,
continuando el secado hasta que se alcanza una temperatura de aproximadamente 200°C.

Pirdlisis

La pirdlisis es un fenébmeno complejo que conduce a numerosos productos que varian mucho
con la materia prima utilizada, las velocidades de calentamiento y las temperaturas
alcanzadas.

Precede a la gasificacion e involucra la ruptura térmica de las largas moléculas de
hidrocarburos de biomasa en moléculas de gas mas pequefias, sin el agregado de un agente
externo. Uno de los productos importantes de la pirdlisis es el tar, formado a través de la
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condensacion de vapores producidos en el proceso. Como se trata de un liquido pegajoso
gue implica un gran inconveniente mecénico y operacional, el gasificador elegido es de tipo
downdraft que permite producir un gas con bajo contenido de tar lo cual es adecuado para
luego introducirlo en motores para la generacién eléctrica.

Se puede describir mediante la siguiente reaccién quimica:
CHnOm — aH20 )+ bCO (g + cCO3 (g + dHz () + eCHa (g + fHCs () + gCH\Oy ) + hC (5 [1]

Donde CH,Oy ) representa los alquitranes y Cs) el char. Dichos productos se analizan en el
Capitulo 4.

Oxidacion

La oxidacion proporciona la fuente de calentamiento requerida para las reacciones de
pirdlisis, reduccion y secado en la mayoria de los sistemas de gasificacion. El calor liberado
por las reacciones exotérmicas que ocurren en esta zona se transfiere a las otras zonas
endotérmicas a través de mecanismos de transferencia de calor.

El gasificador posee la zona de combustion en la regién mas cercana a la entrada del oxidante
y, por lo tanto, la region inferior a ésta actia como la regién de gasificacion una vez que se
ha consumido todo el oxigeno (dado que el suministro de oxigeno a dichos reactores es sélo
una fracciébn del oxigeno estequiométrico requerido para la oxidacibn completa del
combustible sélido). !

Las reacciones de mayor importancia involucradas en esta etapa son las siguientes

C(s) + O2(g) — CO2(9) [2]
C(s) + %2 O2(g) — CO(g) [3]
CO(g) + ¥2 O2(g) — CO2(9) [4]
CHa(g) + 202(g) — COx(9) + 2H-0(g) [5]

En el caso de estudio, debido a que el agente gasificante es aire, se evaluara en los capitulos
siguientes si el calor provisto por las reacciones de oxidacion alcanzara para llevar a cabo las
reacciones de reduccion, pirdlisis y secado, o serd necesario ademas sumar una fuente
externa de energia.

Gasificacion

Luego de la pirdlisis ocurre la gasificacion, siendo la del char la mas importante. El char
producido en la pirélisis no es necesariamente puro carbono, sino que puede contener
cantidades de oxigeno o hidrégeno, aunque los modelos cinéticos asumen que es 100%

carbono.

El char de la biomasa en general es mas porosa y reactiva que el coque. Su porosidad esta
dentro del rango de 40 a 50% mientras que la del carbdn se encuentra entre 2 y 18%. A su
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vez, los poros del char de la biomasa son mucho méas grandes (20-30 um) que los

provenientes del carbén (5 A).2

Esta es la etapa controlante de todo el proceso ya que posee la velocidad més lenta.

Las reacciones que ocurren en esta etapa son las siguientes:

C+COz2 > 2CO

C+ HO <> H2+ CO
C+2H2«> CHy

H20 + CHs <> CO + 3 H2
CO + H20 «» CO2 + H2

AHre= 172 kJ/mol
AHre= 131 kJ/mol
AHre=-74.8 kJ/mol
AHr°= 206 kJ/mol
AHre=-41.2 kJ/mol @

[6]
[7]
[8]
[9]
[10]

Cada etapa esta representada en la Figura 2.1 donde se observa el rango de temperaturas

en el que ocurre cada una. @
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Figura 2.1: Diagrama de un gasificador downdraft con su perfil de temperatura.

2. Modelado de fendmenos de gasificacion

Cualquier sistema debe modelarse de modo que sus relaciones de entrada-salida puedan
obtenerse incluso antes de que se construya un sistema real, de modo que el disefio pueda
optimizarse para la operacion. El modelado del sistema de gasificacion requiere un estudio
de la termodinamica y la cinética de reaccion subyacente a este proceso.
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2.1 Modelado termodinamico

La termodindmica tiene la caracteristica especial de poder describir un proceso y predecir su
resultado casi sin considerar los detalles del sistema en el que ocurre el proceso. Esta
caracteristica de la termodinamica es de gran valor para modelar fenébmenos y predecir sus
resultados incluso antes de emprender el disefio conceptual de un sistema. Una vez que el
sistema se instala y se pone en marcha, las leyes termodindmicas ayudan a identificar los
puntos Optimos de operacion del sistema en los que su rendimiento es el mas deseable. Por
lo tanto, el andlisis termodinamico de un sistema es una herramienta poderosa en la etapa de
disefio y operacion. Las leyes primarias que rigen el proceso son la ley de conservacion de
masas, la primera ley de la termodindmica y la segunda ley.

Para comprender la gasificacion, es necesario conocer la composicién de la materia prima en
forma de una féormula molecular. También es necesario saber el contenido de humedad,
materia volatil, ceniza y carbon residual del combustible en condiciones normales de
combustién. Por lo tanto, a través de la ley de conservacién de la masa se proporcionan
algunas ecuaciones basicas que deben satisfacerse siempre.

Por otro lado, la primera ley de la termodindmica establece que todo el proceso de gasificacién
debe satisfacer las leyes de conservacion de energia, al igual que cada fenédmeno bésico que
constituye la gasificacién (secado, pir6lisis, oxidacion, reduccion). Dado que la mayoria de
estos fendmenos basicos son mecanismos de reacciones quimicas extremadamente
complejos, la primera ley para estos fendmenos involucraria las entalpias bésicas de
formacion de todas las especies consideradas en las reacciones. Por lo tanto, a menudo,
estos fendmenos se modelan mediante un conjunto reducido de reacciones representativas.

La direccidn favorecida de una reaccién se decide por su espontaneidad, que es el dominio
de la segunda ley de la termodindmica. Dada la temperatura, la presion y las especies
participantes, esta ley permite determinar el estado final de una reaccién en la cual el sistema
irfa al equilibrio termodinamico, dado el tiempo adecuado para que se establezca dicho
equilibrio. Asi, la composicion de especies en equilibrio daria el producto final de la
gasificaciéon en un modelo termodinamico.

En resumen, el modelo termodinamico de un sistema de gasificacion necesita como entrada
los siguientes items:

i) Composicion elemental y calores estandar de formacion de los componentes de la materia
prima.

ii) Datos estandar de entalpia y entropia junto con la dependencia de la temperatura para
todas las especies de sustancias involucradas.

Usa las ecuaciones de:

a) Balance elemental de las especies involucradas (C, H, O, N, S) y conservacion de masa,
incluida la de la ceniza.
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b) La primera ley de la termodindmica correspondiente a los diversos procesos que tiene en
cuenta las entalpias de formacion de las corrientes constituyentes y la adicion/resta de calor
sensible y latente en los diversos procesos.

¢) Las condiciones de equilibrio, ya sea en forma de constantes de equilibrio de las reacciones
constituyentes en funciéon de la temperatura, o en la forma de funciones de Gibbs de las
corrientes constituyentes.

El modelo es capaz de predecir:

1. Composicion del gas.

2. Proporciones requeridas de materia prima y agente gasificante.

3. Los efectos de diversas condiciones termodinamicas de funcionamiento, como la presion,
la temperatura y la relacion de materias primas/agente oxidante, sobre la composicion del
gas.

4. Eficiencia global del proceso de conversion en diferentes condiciones de operacion.

5. Condiciones éptimas de operacién, basadas en las predicciones anteriores.

Sin embargo, el tiempo de residencia de las especies que reaccionan en el sistema no es
infinitamente largo y las predicciones obtenidas de un modelo termodinamico son
generalmente los rendimientos méaximos alcanzables del producto deseado de un sistema de
reaccion, sin tener en cuenta que pueden darse a tiempos muy elevados. Dado que un
modelo termodinamico no tiene en cuenta los detalles del sistema de gasificacion y el tiempo
de residencia de los reactivos en el sistema, las predicciones del modelo termodindmico estan
restringidas en la aplicacion préctica.

2.2 Modelado cinético

Para tener en cuenta el tiempo finito disponible para las reacciones, es necesario un modelo
cinético, que considere el progreso de una reaccidon como ocurre en el reactor, teniendo en
cuenta la geometria y el flujo de fluido y, por lo tanto, el tiempo de residencia.

En un gasificador de lecho fijo, como el caso de estudio, los tamafios de particulas son mas
grandes y, por lo tanto, el tiempo necesario para los fendmenos de difusién de calor y masa
son significativos, siendo estos procesos los determinantes para el requisito de tiempo de
residencia dentro del gasificador. A medida que las particulas se mueven hacia la zona de
reduccion, sus tamafos disminuyen debido a que se consumen por las reacciones en
superficie. Asi, en un sistema de gasificacion de lecho fijo, la duracion de las zonas de secado,
pirélisis, oxidaciéon y reduccion reflejan las velocidades a las que se producen estas
reacciones. Siendo las reacciones de oxidacion, pirélisis y secado las mas rapidas y, por
ende, la de reduccién la mas lenta.

Ademas de la clasificacion en termodindmico o cinético, los modelos de gasificacion también

se establecen en funcion de la forma en que modelan la variacion espacial de los fenbmenos
en un reactor como se explica a continuacion.
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2.3 Clasificacion de los modelos de gasificacion

En funcién de cémo un modelo de gasificacion trata la distribucion espacial de los fenémenos
en un reactor, se los podria clasificar como modelos de cero dimensiones, unidimensionales
o multidimensionales. De hecho, dado que en muchos sistemas de gasificacién los
fendmenos predominantes en diferentes partes del gasificador pueden ser de secado,
pirdlisis, oxidacion o reduccién, también es posible usar un modelo termodinamico o cinético
para cada fenbmeno en diferentes partes del reactor.

2.3.1 Modelos Cero-Dimensionales

Estos son los modelos mas rudimentarios de gasificacion. Consideran el gasificador completo
como un volumen de control Unico y aplican la conservacion de la masa y la energia y las
ecuaciones de equilibrio termodindmico para determinar la composicién del producto y la
temperatura al final de la gasificaciéon. A menudo, los fenbmenos de secado y pir6lisis no se
modelan y las ecuaciones de oxidacion-reduccién se resuelven para el equilibrio. Dichos
modelos son buenos como una primera estimacion de la composicion del producto de un
gasificador y son adecuados cuando las reacciones son razonablemente rapidas, de modo
gue el tiempo de residencia es adecuado para asumir el equilibrio. Estos modelos también se
conocen como modelos de reaccion de gasificacion bien agitados.

2.3.2 Modelos unidimensionales

En muchos tipos de sistemas de gasificacion, se pueden identificar diferentes regiones
geométricas donde predominan distintos fenémenos. Por ejemplo, la regiéon inmediatamente
posterior a la entrada del oxidante es la zona de oxidacién, donde predominan este tipo de
reacciones, tanto que los otros fenémenos que ocurren alli podrian ignorarse o tratarse con
menos importancia. En un sistema de gasificacion downdraft, la zona superior es la zona de
secado; le sigue la pirdlisis, la reduccion o gasificacion y finalmente la oxidacion. En tales
casos, el reactor podria dividirse en volimenes de control en la direcciéon de flujo y cada
volumen de control podria modelar los diversos fenébmenos utilizando diferentes enfoques
dependiendo de la temperatura y la composicion de los gases y sélidos en el volumen de
control. El flujo de un volumen de control a otro también se modela adecuadamente. Luego,
el modelo de gasificador consiste en una secuencia unidimensional de volimenes de control
y se calcula la variacion de un volumen de control a otro.

2.3.3 Modelos multidimensionales - Modelos CFD

Estos permiten resolver la variacion espacial de las diversas cantidades, como la temperatura,
la presion y la composicion, y también tienen en cuenta los fendmenos de flujo de los sélidos
y gases utilizando las ecuaciones de momento respectivas, ademas de las otras ecuaciones
constitutivas termodinamicas y cinéticas que rigen las gasificaciones. ™
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3. Modelos de interés
3.1 Wang y Kinoshita

Es el modelo principal y en el que se basan otros investigadores para realizar sus propios
modelos. Wang y Kinoshita propusieron que la biomasa sufre una serie de conversiones
térmicas: secado, pirdlisis, combustion y reduccion, donde cada proceso ocurre en diferentes
zonas del reactor.

La biomasa ya secada ingresa a la zona de altas temperaturas donde es convertida en char
y volatiles. La combustion ocurre cuando los volatiles reaccionan con el oxidante. Esta zona
combinada de pir6lisis y combustion es dominada por reacciones exotérmicas (por las
reacciones de oxidacion), donde la biomasa es convertida en char, CO, y H>O. También se
asume que los volatiles son craqueados en metano. Tanto la pirélisis, secado y oxidacién se
asumen que ocurren mucho mas rapido que las reacciones de la zona de gasificacion. Wang
y Kinoshita combinan las reacciones que ocurren en estas tres zonas en una sola reaccion
global que se presenta a continuacion.

CHQOB + Y02+ ZN> + WH,0 — x1C + XoH> + X3CO + X4 HoO + x5CO% + XgCH4 + X7N2 [11]

Donde CHqOg es la formula quimica de la biomasa que se obtiene a partir de su
caracterizacion, y, z, w y x; son los moles de los respectivos componentes.

Estos productos luego ingresan a la zona de reduccién donde dominan las reacciones
endotérmicas y la energia térmica generada por los procesos anteriores se transforma en
energia quimica contenida en especies del gas combustible como H, y CO. Las
concentraciones de los productos finales de la zona de secado-pirélisis-combustién son las
condiciones iniciales de los reactivos en la zona de reduccion. Ademas, para Wang y
Kinoshita, las concentraciones iniciales de H, y CO son cero y la cantidad de N2 permanece
constante por tratarse de un inerte.

En la zona de reduccién, Wang y Kinoshita proponen un rango de temperaturas entre 700 y
900°C, donde la transferencia de masa y la difusion en los poros es mucho mayor a la
velocidad de reaccién quimica, por ende, el mecanismo controlante es la cinética de la
reaccion.

Los investigadores propusieron 4 de las 5 reacciones ya mencionadas:

C + CO, <> 2CO Reaccion Boudouard [6]
C+HO <> H,+ CO Reaccion primaria agua [7]
C+2H; < CHs4 Reaccion de metanizacion [8]
H.O + CHs <> CO + 3H; Reaccion de vapor [9]
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Decidieron descartar la reaccién [10] (CO + H.O < CO; + Hy) ya que descubrieron que para
biomasa con contenido de humedad menor al 20%, el modelo no era sensible a la constante
aparente de dicha reaccion.

Wang y Kinoshita plantean ademas ecuaciones cinéticas que tienen en cuenta constantes de
equilibrio, de adsorcién, densidad del char, nimero de moles de sitios activos por unidad de
area superficial del char, didmetro inicial de las esferas de char, presiones parciales y el total
de los sitios activos.®! Sin embargo, no proponen un balance de energia ya que toman
constante la temperatura en la zona de reduccion, ni tampoco tienen en cuenta caidas de
presion a lo largo del gasificador ni cambios en la velocidad.

3.2 Sharma

Otro modelo termodindmico es el de Sharma, que tiene en cuenta un balance de energia y
por ende, obtiene una dependencia con la temperatura, sin embargo el analisis cinético es
mucho més reducido. Si bien se basa en el modelo de Wang y Kinoshita, con algunas
modificaciones, no presenta ecuaciones en funcion del tiempo sino, s6lo se obtienen
cantidades molares de cada especie cuando alcanzan el equilibrio. [

3.3 Giltrap

Por otro lado, el modelo de Giltrap, se basa en el modelo de Wang y Kinoshita ya que utiliza
las mismas reacciones pero agrega la variacién de temperatura a través de un balance de
energia, la variacion de presion a través de la ecuacion de Ergun y la variacion de velocidad.
Es por esto que se decidié modelar a partir de esta propuesta.

Se comienza el modelo en la parte superior de la region de reduccién donde se asume que
todo el oxigeno del aire de entrada se convirtié a CO; y todos los productos de pirdlisis fueron
cragueados en forma total, obteniéndose entonces las mismas reacciones que Wang y
Kinoshita.

Se asume que siempre hay un suministro abundante de carbono del combustible, por lo que
las especies quimicas que deben rastrearse son CO;, CO, CH4, H.O y H, y el N, desde el
aire de entrada. Aunque el N2 no participa en ninguna de las reacciones consideradas, el
mismo diluye el gas del producto final.

Se considera que todas las velocidades de reaccion tienen una dependencia con la
temperatura del tipo Arrhenius y son proporcionales a la diferencia entre la relacién de
reactivo/ producto y la correspondiente relacion de equilibrio. Asi se obtuvo:

r = A exp(o2). (Peo, — P2o/K:) (1)
ry = Az exp(=2). (Puy0 — Peo- Puy /K2) 2)
ry = Ag.exp(o2). (PR, — Pen,/K3) (3)
Ty = A4.exp(%;). (PCH4-PH20 - Pco-szlz/KzL) 4)
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Donde A es el factor de frecuencia para la reaccién i, E; es la energia de activacion para la
reaccion i en J/mol, R es la constante de los gases en J/K.mol, T es la temperatura en Kelvin,
P; es la presion parcial de la especie gaseosa j en pascales y K; es la constante de equilibrio
de la reaccion i. ®!

Los valores de las energias de activacion para estas reacciones se tomaron de Wang y
Kinoshita, ver Tabla 2.1. Sin embargo, se incorporaron varios factores en las constantes pre-
multiplicadoras como el tamafio de la particula de carbdn y el nUmero de sitios de carbon
activo, que fueron considerados por separado por Wang y Kinoshita. Entonces, para calcular
los factores de frecuencia, se multiplican los valores encontrados por Wang y Kinoshita por
un factor de reactividad del char (CRF), que representa la reactividad relativa de diferentes
tipos de char. Es decir, se usa Ai= Ai'’x CRF, donde Ai’ es el valor encontrado por Wang y
Kinoshita que se muestran en la Tabla 2.1. B

Tabla 2.1: Valores del factor pre exponencial (Ai') y energia de activacion hallados por Wang

y Kinoshita.
Reaction A; E.i R value
i (1/s) (KJ/maol) (%)
1 3606 = 10 77.39 998
2 1.517 = 10° 121.62 99.9
3 4189 x 107* 19.21 99,1
4 7.301 % 1072 36.15 96.2

La posicién inicial en este modelo es la parte superior de la regién de reduccién y el final de
la zona de oxidacion. Los gases que provienen de la zona de oxidaciéon son una mezcla de
gas pirolizado, CO; y N2 inerte. La proporcion exacta de cada uno de estos componentes
depende de la velocidad del aire que fluye hacia el gasificador en relacién con las velocidades
de combustién, pirdlisis y reacciones de craqueo. En lugar de calcular esto, directamente
Giltrap introdujo una variable 'fraccion de pirdlisis' (fp), que puede variar de 0 (sin productos
de pirdlisis) a 1 (solo productos de pirdlisis).

El aire que fluye hacia el gasificador es una mezcla de N2 y O2. Se supone que todo el O, de
la entrada de aire habia sido consumido por reacciones de combustion con el carbén,
mientras que el N> permanece inerte. Ademas, este modelo supone que los productos de
pirélisis se craquean en cantidades equivalentes de CO, CH4 y H,O para una biomasa tipica.

Para superar la caida de presion ofrecida por el lecho, la presion de operacion debe estar por
encima de la presion atmosférica. El valor se debe averiguar tomando en cuenta la caida de
presion en el lecho y verificando que la presion en la salida se mantenga por encima de la
atmosférica. 1

Factor de reactividad del char (CRF)

En la zona de reduccién ocurren reacciones endotérmicas y por ende la temperatura
disminuye a medida que aumenta el grado de avance de las reacciones. En la zona de
gasificacién este grado depende de la reactividad del char que se representa a través del
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CRF. Dicho valor depende del grado de conversién, el nimero de sitios activos del char y el
tamafio de las particulas. A medida que el char avanza en la zona de reduccién y ocurren las
reacciones char-gas, el grado de conversién del char aumenta, el tamafio decrece y la
porosidad aumenta, por lo que los gases tienen mas sitios activos donde reaccionar y
aumenta el grado de avance de las reacciones.

Para mayores valores de CRF, decae mas bruscamente la temperatura en la zona de
reduccion y las reacciones se completan mas rapidamente. Como resultado de esto, las
composiciones predichas por el modelo cambian sdélo en la longitud inicial de la zona de
reduccion. Esto lleva a que el CRF debe ser incrementado a lo largo de la longitud de la zona
de gasificacion. El incremento cuantitativo del valor del CRF depende del tipo de biomasa y
sus caracteristicas fisicas ',

Giltrap ha asumido que el CRF permanece constante en todo el lecho a pesar de que varia a
lo largo de la zona de gasificacion. Por lo tanto, el CRF utilizado en este andlisis debe
considerarse como un CRF “efectivo”.

Balances de masa y energia

Se asume un lecho de gasificacion cilindrico de area de seccion transversal A con una
variacién radial insignificante en las propiedades tanto del lecho como del gas. La distancia
axial es z. Se supone que los gases se comportan idealmente. Luego se consideran
secciones delgadas de espesor Az. Para cada especie quimica en el gas, el cambio en la
tasa de flujo molar a través de Az debe ser igual a la tasa neta de creacion de especies por
reacciones quimicas dentro del volumen. Por lo tanto, para Az pequeno se tiene:

N, (2).A.v(z) = n,(z+ 4z).A.v(z + 42) + R,. A. Az (5)

Donde ny es la densidad molar de la especie x en mol/m3, v es la velocidad superficial del gas
en m/s, y Ry es la tasa neta de formacion de la especie x por reacciones quimicas en mol/m3.
S.

La ecuacion (5) se puede utilizar para generar expresiones para las concentraciones molares
de cada una de las seis especies gaseosas consideradas (CO;, CO, H>0, Hz, CHa, N3). De
manera similar, la densidad molar total de todos los gases, n, se puede expresar como la
suma de las densidades molares de cada uno de los seis gases componentes. La Tabla 2.2
muestra las tasas netas de formacion de cada especie de gas en términos de las tasas de
reaccion de las Reacciones 1-4.

Reorganizando la ecuacion (5) y tomando el limite cuando Az tiende a 0 se obtiene:
d(n,.v)/dz =R, (6)

(0]

dn,/dz = . (Ry — y.dv/dz) 7)
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Tabla 2.2: Velocidades de reaccion de las diferentes especies gaseosas.

Species R, (mol'm s %)
N, 0

CO, -

co 2r,+r,tr,

CH, ry—T,

H,O0 —r,=r

H, ry— 3y +3r,
Total mumber of gas molecules ro+ry—ry+2r,

De manera similar, para la operacion en estado estacionario, cualquier cambio en el caudal
de energia a lo largo de la distancia Az debe ser igual a la tasa de energia liberada por las
reacciones dentro del volumen menos la tasa de trabajo realizado por el gas. Esto desprecia
los cambios en la energia cinética y gravitacional potencial del gas, que son relativamente
insignificantes. La energia térmica de N moles de la especie de gas x es N.c..T donde cx es
la capacidad calorifica molar del gas x en JJK mol y T la temperatura en K. Para una reaccion
quimica, el cambio de entalpia AH en J/mol representa el cambio en la energia quimica
interna del sistema debido a la reaccion. Por lo tanto, la tasa de energia liberada debido a las
reacciones quimicas es —),;r; . AHi donde i abarca todas las reacciones consideradas.

Asi, del balance energético se obtuvo la siguiente relacion:

Voope-A (3 . T)

ITAT 2

VA .. T) = -Fr AH, A Az - AP Av) (8)

Donde P es la presion total (en Pa), el subindice x abarca todas las especies quimicas y el
subindice i abarca todas las reacciones quimicas consideradas.

Dividiendo por A.Az y tomando el limite cuando Az —0 resulta:
dv. ¥ ny.c,. T)ldz == Fr. AH, — d(P v)/dz (9)
Reordenando se tiene:

dT ldz = —4— (- Y 7. AH,—v.dP |dz — P dv/dz — ¥ R,.c,.T) (10)

LE
ERCE
)

Con las ecuaciones (7) y (10) se tiene un total de siete ecuaciones diferenciales cuando se
consideran las seis especies gaseosas. Sin embargo, el estado del gasificador en cualquier
punto dado se describe por la concentracion de cada especie de gas, la temperatura, la
velocidad superficial del gas y la presion total. Asi que para completar el sistema de
ecuaciones diferenciales se necesitan expresiones para dP/dz y dv/dz.

Se sabe que el gradiente de presion, dP/dz, depende de la velocidad superficial del gas. La

siguiente formula empirica relaciona el gradiente de presién de un fluido que fluye a través de
un lecho de particulas sélidas con las propiedades fisicas del lecho y el fluido (Ergun, 1952):
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—dP Jdz = '3”;‘5:;5"‘ v+ 1;1'5 2 (11)

Donde p es la viscosidad del fluido, € es la fraccion vacia del lecho, D, es el diametro promedio
de la particula en el lecho y p es la densidad masica del fluido, todo en unidades SlI.

Para obtener una expresion para dv/dz se considera la ley de los gases ideales:
P=n.R.T (12)

Donde n es la concentracion molar de todas las especies gaseosas en mol/m?3, P es la presion
total en Pa, R es la constante de los gases en Pa.m®K.mol, y T es la temperatura en Kelvin.

Diferenciando a ambos lados respecto de z se tiene:
dan daT
dP/dz—E.R.T+n.R.E (13)

Se puede encontrar una expresion para dn/dz sumando las expresiones para dn,/dx de la
ecuacion (7) para cada especie gaseosa x. Esto da expresiones para dn/dz y dT/dz que
dependen de dv/dz. Sustituyendo las ecuaciones (7) y (10) en (13) y reorganizando:

' 7 | V. T Mty | \
X g & 3 X
P 7 T | Tt 7 |~ ZRey (14)
¥ Hpoytaf | | | X |
X 1

i A

:-.el .1'1
=
[S

]
=2
£
[~
L
s

Esto da un conjunto de nueve ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden acopladas
en las variables del sistema ny, (donde x considera las seis especies gaseosas diferentes
consideradas), P, vy T, que pueden resolverse utilizando Mathcad con el método numérico
de Runge-Kutta. F!

4. Ajuste del modelo
4.1 Condiciones iniciales del modelo

Como ya se explicé anteriormente, la posicion inicial del modelo es en el comienzo de la zona
de reduccion. Este es el punto donde el oxigeno proveniente del aire que ingresa se consumié
completamente en las reacciones de oxidacion. También se asume que todas las reacciones
de pirélisis y cragueo ya se completaron para este punto, y por ende no siguen ocurriendo
durante la gasificacion.

El aire que ingresa al gasificador es una mezcla de Oz y N.. Se asume que todo el O, que

ingresa en el aire se consume a través de las reacciones de combustion con el char para dar
CO; (C + Oz — COy), mientras que el N, permanece inerte.

58



Se asume que de la pirdlisis se obtienen CO, CH4 y H>O y que se tienen en igual proporcion
a partir de un balance atémico de la biomasa. !

Para obtener la formula quimica de la biomasa y poder obtener las condiciones iniciales se
partié de las composiciones dadas por la Tabla 2.3.

Tabla 2.3: Composicion de la cascara de mani [']

Proximate analysis (ar, wt.%) Ultimate analysis (ar, wt.%)
Moisture 11.41 Carbon 4434
Ash 5.96 Hydrogen 6.35
Volatile organic content 65.65 Nitrogen 0.79
Fixed carbon 17.34 Sulfur 029
LHV, (M]/Kg) 17.47 Oxygen 4547

Other 2.76
Bulk density (kg/m?) 60

* Other by difference.

A partir de dicha informacién se calcularon la cantidad de oxigeno e hidrégeno por cada
carbono para obtener: CH1.7190 o.769 por lo que se tiene a=1,719 y p=0,769. Dicha férmula
guimica permite obtener un peso molecular de 26,023 g/mol.

Como ya se mencioné anteriormente, para obtener los productos de la pirdlisis se asume que
la biomasa fue craqueada en cantidades equivalentes de CO, CH4 y H2O; ademas se tiene
en cuenta la humedad adicional que proviene de la biomasa. Por ende, si se parte de la

férmula de la biomasa seca y libre de azufre y nitrégeno se tiene, por mol de gas de pirdlisis:
(5]

exH,0+a*CHy7190¢.760 > b*CO+c*CHy+dx*H,0+exH,0 [12]

Se plantea un sistema de ecuaciones de forma de obtener los coeficientes estequiométricos,
a partir del balanceo de la reaccion:

a=b+c
a*x1719=4xc+2+d
0.769+*a=b+d
b+ c+d+ e = 1(1 mol de gas de pirdlisis)

ax02=¢e

Larelacion de e con a, se calcul6 a partir del dato de humedad del 11.41% en peso (ver Tabla
2.3) y mediante pesos moleculares se obtuvo la relacién molar entre biomasa y agua.

Se obtienen asi los siguientes valores:
a=0.75; b = 0.478;c = 0.273;d = 0.099; e = 0.15

A partir de los coeficientes calculados se consiguen los flujos masicos de cada componente
(CO, H20 y CHa).
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El gas en la cima del gasificador proviene de dos fuentes: el aire que ingresa (agente de
gasificacién) y los productos de la pirdlisis. La proporcién exacta de cada componente
depende de la velocidad del aire que ingresa al gasificador en relacion con las velocidades
de combustién, pirdlisis y craqueo. Como ya se menciond, en lugar de realizar el calculo,
Giltrap propone una variable llamada ‘fraccién de pirdlisis’ (fp), que puede variar de 0, donde
no hay productos de pirdlisis, hasta 1, donde sdélo hay productos de pirdlisis. El factor de
pirélisis es la fraccion efectiva del gas inicial que proviene de la pir6lisis y reacciones de
craqueo. El valor de fp dependera de la proporcién de materia volatil en la biomasa, la
velocidad a la cual ingresa el aire al sistema y la cinética de las reacciones de pirdlisis,
craqueo y combustion.

Giltrap propone examinar el efecto del fp en los valores de salida del modelo. El aire que
ingresa al gasificador es 79% N en volumen y no se produce ni participa en ninguna reaccion.
Por lo que la concentracion de nitrégeno puede ser usada para inferir el fp. En los
gasificadores downdraft que utilizan aire, el 50% volumétrico del gas producido esta
compuesto por gas nitrégeno. Entonces, se buscara ajustar el modelo a través de un valor de
fp para obtener un porcentaje de N a la salida cercano al 50% . Una vez obtenidos los flujos
masicos de cada compuesto, se pasan a molares mediante sus pesos moleculares. A estos
flujos se los multiplican por el factor de pirélisis (fp) que mejor ajuste experimentalmente.

La concentracion inicial de oxigeno no depende solo de la cantidad presente en la biomasa,
sino también del aire ingresante como agente oxidante. Para calcular el flujo inicial de aire,
se fija el pardmetro ER. El ER se define como la relacién entre el aire utilizado sobre la
cantidad de aire que se deberia utilizar para una combustion completa con condiciones
estequiométricas. Para una combustion completa se tiene:

C+0,- CO, [13]

Cada 12 kg de carbono y 32 kg de oxigeno, se obtiene un mol de diéxido de carbono. Se
tienen entonces 32/12 kg de oxigeno por kg de carbono.

2H, + 0, - 2H,0 [14]

Cada 4 kg de hidrogeno y 32 kg de oxigeno, se obtiene un mol de agua. Se tienen entonces
32/4 kg de oxigeno por kg de hidrégeno.

La cantidad de oxigeno se calcula de la siguiente manera:
0, estequiométrico = 32/12*C +32/4*H—-0
Donde el O, estequiométrico resulta en unidades de kg O./h.

Se sabe ademas que el 21% molar del aire es oxigeno y el 79% nitrégeno. Entonces,

100 o
1 * moles 02 estequlometrlcos

moles aire estequiométrico =
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Se multiplica el aire estequiométrico por el factor ER y se obtiene asi un flujo molar inicial de
aire, de N, y de 0,. Se considera que todo el nitrégeno presente es del aire. [?

Para la concentracion inicial de CO- se supone un flujo molar igual al de O, ya que segun
Giltrap, se supone que todo el oxigeno del aire se consume en la combustion con el char para

formar dioxido de carbono. P!

Una vez obtenidos los flujos molares, se obtienen las concentraciones iniciales de cada
compuesto mediante gases ideales:

Donde Ciy P; son la concentracién y la presion inicial del componente i, R la constante de
gases ideales y T la temperatura a la entrada de la gasificacion.

Para calcular la presién de cada compuesto, se calculan las fracciones molares segun:

x,=F/3F, (16)
=1

Donde n es la cantidad de compuestos y x; y Fila fraccion molar y el flujo molar del compuesto
i respectivamente.

Resultando,
Py = x; * Protar (17)
Donde Puta €S la presion total inicial.

El modelo necesita ademas de una condicién inicial de velocidad, para ello se calcula un
caudal volumétrico mediante gases ideales:

O=(XF,+R«T)P, (18)
=1

Entonces, se calcula la velocidad inicial segun:
v =Q/At (19)

Donde At es el area transversal de la zona de gasificacion, y conociendo el didmetro (D) en
esta zona, se obtiene a partir de:

At=mu/4 = D* (20)
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4.2 Calculo de constantes de equilibrio, calores de formacion y calores especificos
El modelo de Giltrap utiliza constantes de equilibrio y calores de formacién para cada
reaccion. Dichos pardmetros dependen de la temperatura, por lo tanto, se hall6 una relacion

de constantes de equilibrio y calores de formacion en funcién de la temperatura.

La constante de equilibrio es funcién de la temperatura segun:

—RTIn(K) = AG® (21)
d(In(K)) _ AH°
dt  RT? (22)
Integrando la ecuacion anterior se obtiene
(k) = | ;ﬂ'—a =] (23)
AH° puede ser expresado como:
A_Ho=i+(AA)T+@T2+@T3_@ (24)
R R 2 3 T
Por lo tanto, sustituyendo (24) en (23):
mK)=—z= @I+ 21+l éﬂ +1 (25)

Por otro lado, la dependencia de AG°con la temperatura puede ser analizada como:

AGP= —J+@) (D) + P T+ 2 T+ 53 +1 (%9)

27
Los valores de 4AH° y AG°para cada reaccion pueden ser obtenidos a partir de la Tabla 2.4 y
de la Tabla 2.5 respectivamente. A su vez, los valores de 44, AB, ACy AD son obtenidos para

cada reaccion utilizando la Tabla 2.6.

Los valores de J e | son calculados a travées de las ecuaciones (24) y (26) respectivamente, a
una temperatura de 298,15 K (valores estandar).

La ecuacion de 4Hcomo funcion de la temperatura se obtiene de (24) donde la temperatura
gueda en forma genérica (no se le especifica ningun valor).

La ecuacion de Kp como funcion de la temperatura finalmente se obtiene a través de la
Ecuacion 25. @
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Tabla 2.4: Calor de formacién a 298,15 K [8]

Chemical Species Phase AH pos
Water g -241818
Water 1 -285830
Carbon dioxide -303509
Carbon monoxide -110325
Methane -74520
Hydrogen 0
Oxygen 0
Nitrogen 0

L]

-]

LR -]

iUl

Tabla 2.5: Funciones de formacion de Gibbs a 298.15 K &

Chemical Species Phase AG pag
Water S -228572
Water 1 -237129
Carbon dioxide g -394359
Carbon monoxide 4 -137169
Methane £ -50460
Hydrogen g 0
Oxygen = 0
Nitrogen Z 0

Tabla 2.6: Constantes A, B, C y D para cada compuesto €
Chemical Species Tma A 10°B 10°C 10°D
Methane 1300 1.702 9.081 -2.164 -
Hydrogen 3000 3.249 0.422 - 0.083
Carbon monoxide 2500 337 0.557 - -0.031
Carben dioxide 2000 5437 1.047 - -1.157
Nitrogen 2000 3.280 0.593 - 0.040
Water 2000 3.470 1.450 - 0.121
Carben 2000 1.771 0.771 -0.867

Por ultimo, para obtener los Cp de cada compuesto se refirié al NIST (Instituto Nacional de
Estandares y Tecnologia de Estados Unidos) donde se hallaron las expresiones
correspondientes en funciéon de la temperatura para el nitrogeno, diéxido de carbono,
monoxido de carbono, metano, agua e hidrégeno.

4.3 Validacion del modelo

Luego de haber elegido Giltrap como modelo, el objetivo siguiente fue corroborar que dicho
modelo era aplicable al caso de interés, es decir gasificacion de cascara de mani. Para ello,
se realiz6 una busqueda bibliogréfica con el fin de hallar papers donde se detallen los
resultados de experimentos utilizando cascara de mani como biomasa en un proceso de
gasificacion. Se encontr6 un trabajo realizado por Nisamaneenate, Atong, Sornkade y
Sricharoenchaikul pertenecientes al Departamento de Ingenieria Ambiental de la Facultad de
Ingenieria de la Universidad de Chulongkorn, Bangkok, Tailandia y al Centro de Tecnologia
Nacional de Metales y Materiales de Tailandia. El trabajo llevado a cabo trata de la produccion
de syngas a partir de cascara de mani utilizando un gasificador downdraft de forma continua.
Se tienen los resultados de la composicion del gas de sintesis para un caudal de biomasa de
3 kg/h utilizando un ER de 0,12 que corresponde a un flujo de aire de 1.62 m3h. Se informa
un rango de temperatura en la zona de reduccion de 673-773 K. En cuanto a los detalles
constructivos del gasificador, tiene un didmetro en la zona de oxidacién de 203 mm, un
diametro en la zona de gasificacion de 77 mm y una altura en dicha zona de 200 mm. [

En el trabajo se exponen los resultados como porcentajes de C convertido en CO, CO2y CH4
y de H convertido en H, y CHa:
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Tabla 2.7: Resultados experimentales []

Carbon conversion Hydrogen
(%) conversion
(%)

co CO2 CHsy Ha CHa

25.69 38.66 654 2737 15.52

A partir de la informacion de la Tabla 2.7 para una biomasa de 3 kg/h se calculan los
siguientes flujos molares experimentales a la salida del gasificador:

H: 0,005983 mol/s

CO3: 0,002682 mol/s
CO: 0,002801 mol/s
CH4: 0,001672 mol/s

Para realizar el ajuste del modelo, se utiliz6 el sistema de ecuaciones descrito por el mismo,
el cual incluye una ecuacion diferencial para la concentracion molar de cada especie, una
para la temperatura, una para la presion y una para la velocidad. Se resolvi6 mediante el
método de Runge-Kutta. Las concentraciones iniciales se calcularon mediante el método
detallado anteriormente, y para las condiciones iniciales de temperatura, velocidad y presiéon
se utilizaron las mismas que en el experimento (ver Tabla 2.8).

Tabla 2.8: Condiciones iniciales.

Concentracion N» 7,863 mol/m3

Concentracion CO» 2,090 mol/m3

Concentracion CO 3,304 mol/m3

Concentracion CH, 1,887 mol/m?3

Concentracion H,O 1,724 mol/m?3

Concentracion H» 0 mol/m3

Temperatura 723 K
Presion 101325 Pa
Velocidad 0,369 m/s

Para poder resolver el método se requieren definir algunos pardmetros previamente como
son el diametro de particula, densidad y viscosidad de fluido, porosidad del lecho y el CRF.
Para el diametro de particula se midieron varias cascaras de mani, de forma de obtener un
promedio entre los valores tipicos, resultando en un didmetro de 20 mm. Este valor se
encuentra acorde a la informacion encontrada en bibliografia que para un gasificador
downdraft el rango de tamafio de particula que se propone es de 5-100 mm.

Para la temperatura inicial se tom6 el valor medio del rango dado experimentalmente,
resultando en 723 K.
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Segun la herramienta Unisim, para las condiciones y composiciones iniciales dadas, se tiene
una viscosidad de 3,089*107% cP.

Para la porosidad del lecho se establecié un valor de 0.41% el cual corresponde a la porosidad
de la particula, pero se asumié que ambas porosidades iban a ser similares por tanto este
valor corresponde también a la porosidad del lecho.

La densidad del aire se calculé punto a punto segun gases ideales, mediante la siguiente
expresion:

*P
p= Z =+ PM 27)
Donde P es la presién total que varia punto a punto, y representa la fraccion molar de aire
gue varia al cambiar las composiciones de todos los compuestos, R es la constante de gases
ideales, T la temperatura que es variable también y PM el peso molecular del aire.

Para obtener un fp adecuado se lo varié entre Oy 1, y se tuvo en cuenta el criterio explicado
anteriormente (que el gas nitrégeno debe representar alrededor del 50% del gas de salida),
se probaron valores y se obtuvo que para un fp de 0.3 se cumple lo enunciado, como se
muestra en la Tabla 2.9.

Tabla 2.9: Porcentajes volumétricos de salida para el modelo utilizando un fp de 0.3

% del gas de salida

El CRF efectivo se toma como un parametro de ajuste. Se comenz6 con un valor de CRF de
1000 aunque se fue variando para encontrar el que mejor ajustaba a los datos
experimentales. Se hall6 que a mayores valores de CRF, los flujos obtenidos de CO y CO:
se asemejaban mas a los experimentales, mientras que para el CH, y el H, no se observé
gran variacion, resultando un CRF de 100000 el mas adecuado para el ajuste del modelo.

En la Tabla 2.10 se muestran los resultados del modelo y del experimento.

Tabla 2.10: Comparacion de datos experimentales con resultados del modelo.

Experimento [mol/s] ‘ 2.682*103

2.801*10° 1.672*10°3 5.983*10°

Modelo [mol/s] ‘ 5.576*10°3 2.008*103 1.196*1073 4.393*103

De la Tabla 2.10 se puede observar que se obtuvieron valores similares a los experimentales,
todos del mismo orden, entonces se concluye que el modelo de Giltrap ajusta correctamente
a nuestro caso de estudio.
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Figura 2.2. Perfiles de concentracion de los compuestos en el reactor.
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En la Figura 2.2, se muestran los perfiles de concentracién para cada compuesto. Al tratarse
de reacciones reversibles, resulta significativo poder observar los perfiles ya que no son de
facil prediccion. Se confirma que el nitrégeno permanece constante debido a que se trata de
un inerte, mientras que los demas compuestos varian mas su concentraciéon a longitudes

pequefias.
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Figura 2.3: Perfil de presion en el reactor.
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De la Figura 2.3, se deduce que la presion permanece casi constante a lo largo del reactor,
por lo que se podria considerar constante y esto no incluiria errores significativos en los
calculos.

T T T
740r -
. 720 -
M T
700 -
680 -
] ] ]
0.05 0.1 0.15 0.2
Z
[m]

Figura 2.4: Perfil de temperatura en el reactor.

Se puede ver en la Figura 2.4 que la temperatura disminuye a medida que aumenta la longitud
del reactor y esto se debe a que las reacciones son endotérmicas. En el caso del experimento,
se trabaja a una temperatura baja y ésta varia poco a lo largo del reactor. No necesariamente
se mantendra casi constante para otras temperaturas de operacion, ya que cambia la fuerza
impulsora. A mayores temperaturas de trabajo, las reacciones se ven mas favorecidas y
pueden observarse mayores deltas de temperatura. En la Figura 2.5, se observa la caida de
temperatura para una T de entrada mayor, y como era de esperarse se aprecia un mayor
delta.
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Figura 2.5: Perfil de temperatura en el reactor para una temperatura inicial de 1200 K.
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Figura 2.6: Perfil de velocidad en el reactor.

Para la velocidad, se puede ver en la Figura 2.6 que hay poca variacion, si bien al principio
se produce una caida luego se mantiene en un valor constante cercano a la inicial. Si se
observa la ecuacion 14, la variacion de velocidad tiene varios aportes por lo que es dificil
predecirla, sabiendo que la contribucion de la variacion de presion sera insignificante se
concluye que la caida se debe al término negativo del aporte de las velocidades de reaccién
y al de las velocidades de cada compuesto. Entonces, resulta légico que la mayor variabilidad
de la velocidad se dé a longitudes pequefias que es donde se observan variaciones de
concentracion de las especies (ver Figura 2.2).

4.4 Andlisis de sensibilidad

Una vez verificado el modelo, se procede a analizar la sensibilidad del mismo. Para ello se
define una selectividad como el cociente entre los productos deseados y los no deseados a
la salida del reactor. Como el objetivo final es generar energia a partir de un motor de
combustion interna, los compuestos de interés seran aquellos sufran reacciones de oxidacion.
Por lo tanto, se tendran como productos deseados a CH4, CO y H, y como no deseados a
COz y Hx0.

Se = (Fco + Fuz + Fena)/(Feoz + Fuzo) (28)

Ademas, se tiene en cuenta la produccién al analizar los flujos de salida de los compuestos
deseados.

e Variacion en la temperatura inicial:
Se sabe a priori, que una temperatura mayor favorecera la selectividad del proceso, debido a

la cinética de las reacciones, que son reversibles y tres de ellas endotérmicas. Al aumentar
la misma, se obtuvieron los siguientes resultados (ver Tabla 2.11)
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Tabla 2.11: Valores de selectividad para las distintas temperaturas iniciales.

To [K] 723 | 1000 1200 1400
Selectividad 0,791 1,503 2,508 3,896
Flujo CO [molis] | 2,008+10% 4,370%103 6,400%103 8,594%10°3
Flujo H [molis] |  4,393*103 6,000103 6,800%103 7,495%103
Flujo CHs [molis] | 1,196+10% 1,175%10° 1,146*10° 1,121*10°%

Como era de esperarse, a mayores temperaturas iniciales, se obtuvieron mayores
selectividades y conversiones, ya que se favorecen las velocidades de reaccién. Entonces,
es conveniente operar el reactor a la maxima temperatura posible, es decir, la temperatura
de trabajo mas alta que no provoque dafios materiales ni descomposiciones de las especies.
Ademas, se deben tener en cuenta, los costos involucrados para calentar los corrientes.

e Variacion de la longitud del gasificador:
Al tratarse de varias reacciones ocurriendo a la vez, se debe obtener la longitud del reactor
Optima con la cual se tiene la mayor selectividad posible, es decir, mayor relacion de

productos deseados sobre los no deseados.

Tabla 2.12: Valores de selectividad para las distintas longitudes de reactor.

L [m] 0.1 | 0,2 0,3 | 0.4
Selectividad 0,745 0,778 0,787 0,791
Flujo CO [mol/s] | 2,200%10° 2,008+10° 1,986*10° 1,992%10°
Flujo Hz [mol/s] | 3,698*10°3 4,393+*10° 4,587+10° 4,654+10°
Flujo CHs [mol/s] | 1,271*10°3 1,196+10° 1,153+10° 1,116*10°

Como se puede ver enla Tabla 2.12, la variacion de la longitud del reactor no produjo grandes
cambios en la selectividad. Es de esperarse que, a mayores longitudes, se obtengan
conversiones mas altas ya que se tiene un mayor tiempo de residencia. Sin embargo, los
perfiles de concentracion varian mucho a la entrada y luego se mantienen casi constantes,
entonces no se justifica un aumento en la longitud del reactor, lo que involucraria costos mas
elevados. Se concluye que la longitud original de 0,2 m es Optima en el caso experimental.

e Variacion de presion inicial:

Al aumentar la presion total, se incrementan las velocidades de reaccion debido al uso de
presiones parciales mayores de los compuestos y hay un aumento en el tiempo de
residencia porque hay una reducciéon en el caudal volumétrico.®! Como ya se vio
anteriormente, un cambio en el tiempo de residencia tiene poco efecto en la selectividad,
mientras que un aumento de las presiones parciales puede producir o no un incremento de
la selectividad ya que las reacciones son todas reversibles, pudiendo favorecer tanto la
formacion de productos deseados como no deseados.
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Tabla 2.13: Valores de selectividad para las distintas presiones iniciales.

Presion inicial [Pa] 101325 202650 303975 607950
Selectividad 0,791 0,791 0,791 0,791
Flujo CO [mol/s] 2,008*10 2,013 *10°3 2,007*10° 2,025*10°3
Flujo Hz [mol/s] 4,393*103 4,402*103 4,392*103 4,422*10°3
Flujo CH4 [mol/s] 1,196*10°3 1,195*10° 1,197*10°3 1,194*10°3

Se puede ver en la Tabla 2.13 que, al variar la presion inicial, no se producen cambios en la
selectividad, y los cambios en los flujos obtenidos son pequefios. Entonces, se propone
trabajar a una presion cercana a la atmosférica de forma de evitar costos innecesarios. Si
bien la presion no varia segun lo obtenido por el modelo, se elige operar a una presioén inicial
apenas mayor que la atmosférica, de forma de que ante una posible disminucién de la misma
no se tengan inconvenientes con los flujos a la salida.

e Cambio en el flujo de aire:

Se analiza la selectividad obtenida para otros valores de ER, que inducen a otras
concentraciones iniciales ya que cambia el flujo de aire usado.

Tabla 2.14: Valores de selectividad para las distintos ER utilizados.

Selectividad 0,873 0.458 0.375 0.238
Flujo CO [mol/s] 1,968+*107 2,399*10° 2,546*10° 2,849*10°
Flujo H2 [mol/s] 4,564*107 2,932*10° 2,43*107 2,849*10°
Flujo CHa [mol/s] 1.175*10°3 1.255*10°3 1.732*10°3 1.940*10°3

Como se puede observar en la Tabla 2.14, a menores valores de ER se obtienen mayores
selectividades, es decir que una menor cantidad de aire favorece el proceso. Por ende, se
opta por operar a una relacion ER baja. A mayores ER, las cantidades de C, Hz, y CO
disminuyen mientras que el flujo de CO, aumenta debido al incremento de oxigeno en los
reactivos. El valor normal de ER se encuentra entre 0,20 y 0,40. Con valores menores de ER
(ER<0.2), la gasificacion es incompleta ya que el char no logra ser totalmente convertido a
gas generando un exceso del mismo y a su vez hay una mayor produccion de tar, y un valor
calorifico del gas menor. Con valores superiores de ER (ER>0,4), se tiene una excesiva
formacion de productos de combustion completa debido a una mayor presencia de oxigeno,
dando flujos mas grandes de CO.y H,O a expensas de los productos deseados como CO y
H.. Esto causa una disminucién en el valor energético del gas. !

e Variacion del diametro de particula

El diametro de particula se encuentra Unicamente en el término de la variacion de presion y
como ya se demostré anteriormente la presién no cambia significativamente a lo largo de la
reaccion. Por lo tanto, tener diferentes didmetros de particulas no va a afectar el desempefio
de la reaccion ni la selectividad.
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5. Parametros finales
5.1 Biomasa

La capacidad de produccion de la planta se definié en 9000 toneladas de cascara de mani al
afio. Sin embargo, para el disefio de equipos se debe utilizar la capacidad de disefio que tiene
en cuenta paradas de planta para mantenimiento, ya sean previstas o no, desvios en el
proceso, fallas en equipos, factores externos, entre otros. Para calcular esta capacidad, se
requiere calcular la efectividad general del proceso que va a estar dada por la disponibilidad,
porcentaje de producto conforme y performance. Para la disponibilidad se tiene un valor de
referencia de 95%, el porcentaje de producto conforme se toma en un valor de 99% y para
performance 85%. Por ende, se obtiene una efectividad general del proceso del 80%.

9000 ton/aiio

Por lo tanto, la capacidad de disefio sera = 11250 ton/afio, lo que representa

1,28 ton/h y éste es el valor que se utilizara para el disefio de equipos y para realizar los
balances de masa correspondientes.

5.2 Aire

Al analizar la incidencia del ER en los resultados del modelo, se explicé que el valor normal
de ER se encuentra entre 0,20 y 0,40 y qué consecuencias trae utilizar valores de ER mayores
0 menores a dichos limites. Es por ello que se decide utilizar un valor de ER de 0,3 B,

Para calcular el flujo de aire necesario se debe calcular el aire estequiométrico necesario para
el flujo de biomasa a tratar y luego es afectado por el valor de ER elegido. Se procede de la
forma descrita anteriormente, pero teniendo en cuenta ahora la existencia de nitrégeno y
azufre en la biomasa que también sufren sus respectivas oxidaciones. Si bien para los
calculos del modelo no fueron tenidas en cuenta, dado que el modelo de Giltrap no las
considera, lo correcto es considerarlas para poder calcular la cantidad total de aire requerida
y asi poder contemplar la formacién de dichos 6xidos que al ser sustancias contaminantes es
muy importante conocer sus cantidades formadas.

Entonces, se tiene:
C+0, - CO,

Cada 12 kg de carbono y 32 kg de oxigeno, se obtiene un mol de diéxido de carbono. Se
tienen entonces 32/12 kg de oxigeno por kg de carbono.

2H, + 0, > 2H,0

Cada 4 kg de hidrégeno y 32 kg de oxigeno, se obtiene un mol de agua. Se tienen entonces
32/4 kg de oxigeno por kg de hidrégeno.

S+ 0, - SO0,
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Cada 32 kg de azufre y 32 kg de oxigeno, se obtiene un mol de diéxido de azufre. Se tiene
entonces 1 kg de oxigeno por kg de azufre.

N+ 0, - NO,

N+1/20, - NO
Cada 14 kg de nitrogeno y 32 kg de oxigeno, se obtiene un mol de diéxido de nitrégeno y
cada 14 kg de nitrégeno y 16 kg de oxigeno, se obtiene un mol de mondéxido de nitrdgeno. Se
asume ademas que la mitad de nitrégeno proveniente de la biomasa generara al oxidarse
diéxido de nitrégeno y la otra mitad mondéxido de nitrégeno.
Por lo tanto, la cantidad de oxigeno a emplear sera de:

0, estequiométrico = 32/12+*C +32/4+H+S+32/14+*N+16/14«* N -0

Donde el O; estequiométrico resulta en unidades de kg Ox/h.

Se sabe ademas que el 21% molar del aire es oxigeno y el 79% nitrégeno. Entonces,

100
1 * moles 0, estequiométricos

moles aire estequiométrico =

Se multiplica el aire estequiométrico por el factor ER y se obtiene asi un flujo inicial de aire.
Para un ER de 0,3 se deberan ingresar:

k
Flujo masico de aire = 2025,87 Tg

5.3 Condiciones de operacién: temperatura y presion

Segun el andlisis de sensibilidad realizado anteriormente, se proponen las siguientes
condiciones de operacién a la entrada de la zona de reduccion:

Tabla 2.15: Condiciones de operacion.

Temperatura (K) 1200
Presion absoluta (Pa) 121590

Se decide operar con una presion de entrada levemente superior a la presion atmosférica
para que dadas las caidas de presion dentro del gasificador no se tengan presiones menores
a la atmosférica.
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6. Conclusioén

En primera instancia, se eligié el modelo de Giltrap ya que presenta ventajas sobre los otros
modelos analizados, debido a que considera la variacion de temperatura a través de un
balance de energia, el cambio de presion a través de la ecuacion de Ergun y la variacion de
velocidad. Sin embargo, se obtuvo poca variacion de presion y velocidad. A su vez, presenta
las ecuaciones de velocidad que permiten el andlisis cinético del sistema de reacciones.

Se debia verificar que dicho modelo sea apropiado para el caso de interés, es decir, utilizando
cascara de mani y aire como agente gasificante. Se comprob6 que el modelo Giltrap logra
predecir las composiciones del gas producido a partir de dicha biomasa ya que se obtuvieron
concentraciones de salida similares a las experimentales. A su vez, se realiz6 un andlisis de
sensibilidad paramétrica, cambiando las variables més relevantes y analizando cémo
repercuten en el célculo de la selectividad.

Por altimo, se decidieron las condiciones de operacion éptimas para el caso real de estudio
para luego proceder en capitulos posteriores al disefio completo de gasificador y equipos.
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Capitulo 3

Diseno del reactor
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1. Introduccidén

Este capitulo se centrara en el disefio y dimensionamiento del gasificador elegido. Se decidira
su material, espesor y aislante. También serd necesaria la implementacion de instrumentos
de medicioén para la instalacion de un sistema de control.

Otro aspecto a discutir sera la puesta en marcha, que es la manera en que se lleva a cabo el
arrangque del equipo de gasificacion hasta la estabilizacion del mismo obteniendo de manera
continua gas pobre.

2. Configuracion del reactor Downdraft

Como se detall6 en el Capitulo 1, existen varios tipos de gasificadores que se clasifican en
reactores de lecho fijo o de lecho fluidizado. En nuestro caso, se usa un reactor de lecho fijo
tipo Downdratft.

Para la implementacién del gasificador Downdraft se requiere una biomasa con una humedad
baja, no mas del 30%, lo cual es viable con la cascara de mani ya que su contenido de agua
es del 11.41% en peso. Se opto por este gasificador debido a que el gas de sintesis obtenido
sale con bajo contenido de alquitran. Ademas, es de facil construccion y operacion, resultando
en una disminucién de costos respecto a otros tipos.

Tal como se explicé anteriormente, el oxidante y el combustible fluyen a co-corriente en el
lecho fijo, aunque el combustible se mueve més lentamente que el oxidante. Hay dos
configuraciones, el oxidante puede ingresar con el combustible desde el extremo superior del
gasificador o puede ingresar en la parte intermedia para lograr un mejor control de las altas
temperaturas en la zona de oxidacion. Esta Ultima opcién es la mas frecuente y es la que se
muestra en la Figura 3.1.
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Figura 3.1: Esquema de un gasificador Downdraft.

En la Figura 3.1 se pueden observar cuatro zonas claramente diferenciadas, aunque es sélo
de manera ilustrativa ya que en la practica no estan delimitadas de una manera tan estricta.
La primera zona recibe la materia prima desde el tope y alli ocurre el secado. La segunda
zona (pirélisis) recibe el calor de la tercera (oxidacién) principalmente por conduccién térmica.
A temperaturas mayores a 350°C ocurre la pirélisis, formando gases no condensables (CO,
Hz2, CH4, CO. y H20), vapores de alquitran, que si son condensables y char. Esta zona recibe
muy poco aire desde abajo. Gran cantidad del char y tar formado se quema en la siguiente
zona donde se genera el calor para la pirélisis y las reacciones de gasificacion endotérmicas
subsecuentes. A medida que atraviesa la zona de gasificacion, la temperatura del gas se
reduce, debido a las reacciones endotérmicas, pero permanece sobre 700°C.

El aire ingresa por las boquillas, ubicadas en el perimetro del gasificador, y fluye hacia el
interior encontrandose con los productos de la pirélisis, dando lugar a una zona de combustion
de altas temperaturas. Luego el gas desciende a la zona de gasificacién. El gas producido
sale cerca de la parte inferior del gasificador luego de la zona de reduccién y las cenizas
producidas abandonan el reactor, cayendo en el fondo.

El tipo de gasificador elegido se caracteriza por generar un gas relativamente limpio de
alquitranes y con una conversion de carbono elevada. La temperatura de salida es alta,
debido a que el gas atraviesa la zona de oxidacion antes de salir del reactor.

El tiempo de encendido necesario para llevar a la temperatura de operacién es cerca de 20 a
30 minutos sin embargo este tiempo es mas corto comparado al requerido en un gasificador
Updraft.

Otra clasificacion posible dentro de los Downdraft es si cuentan o no con la garganta. En los
gasificadores Downdraft sin garganta no hay una constriccion por lo que sus paredes son
verticales, como se ve en la Figura 3.2 y se destaca que la ausencia de garganta evita la
canalizacion.
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Figura 3.2: Gasificador Downdraft sin garganta.

Los gasificadores con garganta tienen una contraccién del diametro a cierta altura del
gasificador y luego se expande como se muestra en la Figura 3.2.

El propdsito de esto es para que la zona de oxidacién se encuentre en la parte mas angosta
de la garganta y fuerce todo el gas de la pirdlisis a pasar a través de este angosto paso. El
aire es introducido justo sobre la contraccion. El movimiento de todos los productos de la
pirdlisis atravesando esta zona angosta y caliente resulta en una distribucion uniforme de
temperatura y permite que casi todo el alquitran sea craqueado.
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Figura 3.3: Gasificador con garganta.
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Esta ultima es la configuracion elegida y con la que se va a disefiar el reactor, es decir con
garganta, debido a las ventajas presentadas.

3. Dimensionamiento del gasificador Downdraft

3.1 Escalado

El escalado es el método de disefio mas antiguo que existe y consiste en el desarrollo de una
secuencia de trabajos experimentales en los que el sistema se somete a estudios en aparatos
de dimensiones cada vez mayores. Cuando en dos etapas sucesivas se reproducen
resultados satisfactorios, se considera que se puede proceder al disefio del equipo a escala
industrial sin mayores riesgos, siempre que el cambio de escala se encuentre dentro de los
limites tolerables. El problema del escalado esta en encontrar precisamente, el factor que
involucra la razén de las dimensiones lineales del modelo y el prototipo. Para proceder al
disefio por escalado, es de suma importancia que el cambio de escala sea el mayor posible,
ya que el costo de los experimentos es directamente proporcional al tamafio de los aparatos.
Sin embargo, el factor de escala a utilizar depende en gran medida de la naturaleza del
sistema y del conocimiento que se tenga del mismo 9,

La teoria de los modelos se aplica cuando no se tiene solucién analitica ni numérica. Como
desventajas se pierde informacion puntual al trasladarla de un sistema a otro de distinto
tamafio.

Para desarrollar el escalado de equipos es necesario tener en cuenta principios de similitud,
estos pueden considerarse como:

Similitud geométrica.

Similitud mecanica y cinemaética.
Similitud térmica.

Similitud quimica M

Se dice que existe similitud entre modelo y prototipo cuando conociendo una variable en el
modelo se puede calcular el valor de esa misma en el prototipo utilizando una ecuacion lineal
y homogénea.

En principio, la similitud geométrica es facil de ejecutar, simplemente porque se basa en un
modelo al cual se le conoce su forma y geometria, pardmetros que en el prototipo deben ser
similares, especialmente si la razén de escalado es grande. La similitud geométrica es la
primera que debe tenerse en cuenta y requiere que los sistemas tengan la misma forma. Un
punto en el primer cuerpo esta dado por las coordenadas x,y,z, mientras que en el segundo
cuerpo un punto correspondiente esta dado por las coordenadas X,Y,Z. Si existe similitud
geométrica, ambos grupos de coordenadas estan relacionados por la ecuacion:
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Donde la relacion de escalamiento lineal L es constante. Estos dos puntos y todos los demas
pares de coordenadas espaciales que estan relacionados en términos de L son conocidos
como puntos correspondientes. Con esto se define que dos cuerpos son geométricamente
similares cuando para todo punto en el primer cuerpo existe un punto en el segundo.

El concepto de similitud geométrica se ilustra en la Figura 3.4.

Punios cormeapondicnics

Figura 3.4: Similitud geométrica.

Las similitudes mecanica, térmica o quimica entre sistemas con similitud geométrica pueden
especificarse en términos de criterios que son relaciones intrinsecas de medidas, fuerzas o
velocidades de transferencia dentro de cada sistema. 19

En nuestro caso, el criterio de similitud a emplear es el nimero adimensional de Reynolds.
Se elige el numero de Reynolds ya que se cuenta con datos geométricos y de velocidad del
modelo y resulta Util para escalar al prototipo. Para que exista similitud de comportamiento se
deben tener Reynolds iguales entre modelo y prototipo:

Re modelo = Re prototipo

prxvm«Dm __ p*xvp*Dp
u u

Donde p es la densidad del fluido, p la viscosidad, vm la velocidad del fluido en el modelo, vp
en el prototipo, Dm el didmetro del reactor modelo y Dp el del prototipo.

Las propiedades del fluido se cancelan, resultando:

by _ vm
Dm_vp
L=1/V

Donde L es el factor de similitud geométrico y V es el factor de similitud dinamica.

Se realizaron los célculos de escalado segun lo explicado anteriormente que se muestran en
el Anexo 1. Sin embargo, como los resultados obtenidos no fueron los esperados y no son
representativos de la realidad se procedio a realizar el disefio a través de la propuesta
mencionada a continuacion.
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3.2 Propuesta de disefio

Para la etapa de dimensionamiento se ocupara el método heuristico presentado en el
documento Handbook of downdraft gasifier, el cual se basa en propiciar el paso de los gases
y las cenizas que se van formando dentro del equipo. Bl Este método permite encontrar las
dimensiones del cuerpo interno del reactor a partir del flujo masico de materia prima. La
denominacion de las variables se hara en base al esquema presentado en la Figura 3.5. 2

It —=

Figura 3.5: Esquema para el dimensionamiento del reactor downdratft.

Se utilizara la nomenclatura presentada en la Figura 3.5 para definir las variables del reactor
Downdraft en continuo. Cabe destacar que el autor plantea que el maximo flujo que este
equipo es capaz de soportar es de 350 kg/h. La razén es que el flujo de aire que se requiere
no es capaz de llegar al centro del equipo efectivamente, por tanto, comienzan a haber fallas
operacionales y no idealidades dentro del reactor. Esto ocurria en los primeros gasificadores
tipo Downdraft, pero se hall6 que actualmente existen este tipo de reactores para mayores
caudales (ver Figura 3.6), por lo que esta aclaracion se desestima. Se cuenta con informacion
en cuanto a compafias que actualmente operan con gasificadores de tal caudal, como la
empresa indi Ankur?® y la empresa cordobesa Emerald Resources.
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Figura 3.6: Esquema de una planta de gasificacion

Un factor importante utilizado para elegir las dimensiones de cualquier gasificador es la
velocidad superficial Vs del gas calculada en la parte mas estrecha de la zona de gasificacion.
Aunque las unidades de Vs son longitud/tiempo, se debe pensar en la velocidad superficial
como la produccién de gas expresada en términos de volumen de gas/tiempo*area de seccién
transversal (m*/m?2. s). Se denomina velocidad superficial ya que las velocidades reales seran
entre tres y seis veces mas altas debido a la presencia de carbén y a las altas temperaturas
gue existen en la garganta. Un término estrechamente relacionado es la carga maxima del
hogar, hl, expresada en volumen de gas/area de hogar*hora. Este término permite comparar
el rendimiento de una amplia variedad de gasificadores.

Segun bibliografia®l, el valor de la carga maxima del hogar (hl) para un gasificador Downdraft
es aproximadamente 0,9 Nm?h.cm?. En otras palabras, se producen 0,9 Nm? de gas por cada
centimetro cuadrado de area de seccién transversal en la constriccién. Esto corresponde a
una velocidad de gas superficial de 2,5 m/s calculada a NTP (condiciones normales de
presion y temperatura) a partir del diametro de la garganta e ignorando la presencia de
combustible. Esto corresponde a una tasa de produccién de gas especifica de 9000 m® de
gas por metro cuadrado de area de seccion transversal por hora. El conocimiento de la carga
maéaxima del hogar permite calcular el tamafio del hogar necesario para varios motores o
guemadores

Se espera que el valor hl oscile entre 0,4 Nm3®h*cm?y 0,9 Nm3®h*cm?, segln la materia prima
utilizada. Con esto, ya se puede encontrar el primer pardmetro del equipo, el diametro de
angostamiento Da, mediante la siguiente formula:

< __Fop <0,9
m.(Da/2)?

Donde Fgp es el flujo volumétrico normal de gas pobre en Nm?/h, el cual se obtiene a partir
del flujo mésico y la densidad. @ Como el modelo cinético precisa de las dimensiones del
reactor para estimar la salida del syngas, no se tienen aun datos de la composicion del mismo
como para poder obtener la densidad. Por lo tanto, se sugiere estimar el valor de Fgp como
2,3 veces el flujo mésico a tratar. Esto porque, a 1000°C, la relacion entre el volumen de gas
pobre producido y masa cargada es (aproximadamente) ese valor considerando flujos
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normales, utilizando la composicién mas tipica de producto. Con el valor de Da ya se pueden
obtener las dimensiones Dc (diametro de combustion), Ds (didmetro de succién) y Dm
(diametro mayor) mediante las siguientes relaciones:

18<25 <21
) _Da )

20<DS<26
) _Da_ )

Dm

34<—<7)7

Un ultimo valor dependiente de Da es la distancia h entre la contraccion y el ingreso del aire,
la cual esta optimizada de modo de asegurar las reacciones de combustion antes de llegar a
la zona de gasificacion. Se estima:

07<X<1.2

Da

Con lo anterior quedan definidos todos los diametros del equipo. Ahora, la altura de cada
seccion del equipo depende también de la altura de la zona de reduccion (Lr), la cual se
obtiene de la formula:

0,65 < 2xLr

~ Da+Ds —

Los valores del largo de combustion (Lc), largo total (Lt) y el largo de pendiente (Lp) se
obtienen de las siguientes relaciones:

Lc
14<—<1,6
Lr

Lr+ Lc
0,2 <
Lt
Lp =Lt — Lc — LA

< 0,35

En la Tabla 3.1 se muestran los resultados.

Tabla 3.1: Dimensiones del gasificador.

Fgp [m%/h] 2944 72,14
Da [cm] 75,94 103,37
Ds [cm] 174,66 939,75
Dc [cm] 148,08 155,06
Dm [cm] 421,46 681,32
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4. Diseiio Mecanico-estructural

4.1 Material del reactor y aislacion

Considerando los valores de temperatura a los cuales se lleva a cabo el proceso y las
caracteristicas de resistencia a la corrosion que debe reunir el material de las partes que
estan en contacto con la biomasa o el gas producido, se procede a seleccionar un material
gue cumpla con el requerimiento especifico del proceso.

Materiales

e Acero inoxidable AISI 304: El acero inoxidable Tipo 304 es el mas utilizado de los
aceros inoxidables austénicos (cromo/niquel). En la condicibn de recocido, es
fundamentalmente no magnético y se torna magnético al trabajarse en frio. Estas
aleaciones representan una excelente combinacion de resistencia a la corrosion y
facilidad de fabricacion. Los Tipos 304 y 304L proporcionan resistencia a la corrosion
en una amplia variedad de condiciones de oxidacion y reduccion moderadas, agua
fresca y aplicaciones no marinas.

e Acero Inoxidable Tipo 316: es un excelente material para su uso con la mayoria de los
sistemas organicos. Las sales halégenas pueden causar graves picaduras en todos
los aceros inoxidables. Los cloruros pueden causar corrosién bajo tension, pero
muchas otras soluciones salinas pueden ser manejadas en recipientes de acero
inoxidable, especialmente sales neutras o alcalinas. A temperaturas y presiones
moderadas, el T316SS se puede utilizar con la mayoria de los gases comerciales.

e Aleacion 20: La Aleacion 20 es un grado enriquecido de acero inoxidable, disefiado
especificamente para usarse con acido sulfdrico diluido (hasta 30 por ciento en peso)
a temperaturas elevadas. También se puede utilizar para sistemas de acido nitrico y
fosforico.

e Aleacion 400: La Aleacion 400 es una aleacién compuesta esencialmente de dos

tercios de niquel y un tercio de cobre. Para muchas aplicaciones ofrece casi la misma
resistencia a la corrosién que el niquel, pero con presiones y temperaturas maximas
de trabajo mas altas y a un menor costo, debido a maquinabilidad grandemente
mejorada.
La Aleacién 400 se utiliza ampliamente para soluciones causticas, ya que no esta
sujeta a corrosion agrietamiento en la mayoria de las aplicaciones. Las sales de
cloruro no causan corrosion bajo tension en la aleacion 400. También es un material
excelente para los sistemas de flaor, fluoruro de hidrégeno y &cido fluorhidrico. La
Aleacion 400 ofrece cierta resistencia a los acidos clorhidrico y sulfirico a
temperaturas y concentraciones moderadas, pero rara vez es el material de eleccion
para estos acidos. Como es de esperar por su alto contenido de cobre, la Aleacién
400 es rdpidamente atacada por sistemas de &cido nitrico y amoniaco.

e Aleacion 600: Aleacion 600 es una aleacion alta en niquel ofreciendo una excelente
resistencia a los causticos y cloruros a temperaturas y presiones altas cuando los
compuestos de azufre estan presentes. En ambientes c4usticos la Aleacion 600 es
insuperable. También se elige a menudo por su alta resistencia a temperaturas
elevadas. Si bien puede ser recomendado para una amplia gama de condiciones
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corrosivas, su costo a menudo limita su uso a solo aquellas aplicaciones en las que
son requeridas sus caracteristicas excepcionales.

e Aleacion B-2/B-3: es una aleacion rica en niquel y molibdeno, que ha sido desarrollada
principalmente para resistir los ambientes acidos de reduccién, particularmente
clorhidrico, sulfarico y fosforico. Su resistencia a estos acidos en las formas puras es
insuperable, pero la presencia de iones oxidantes y férricos en cantidades tan bajas
como 50 ppm puede degradar drasticamente la resistencia de esta aleacion.

e Aleacion C-276: es una aleacion niquel cromo-molibdeno que tiene quizas la mas
amplia resistencia general a la corrosién de todas las aleaciones de uso comun. Se
desarrollo inicialmente para su uso con cloro humedo, pero también ofrece una
excelente resistencia a los oxidantes fuertes, como cloruro cuprico y férrico, y para
una variedad de compuestos de cloro y materiales contaminados con cloro. Debido a
su amplia resistencia quimica, la Aleacion C-276 es la segunda aleacién mas popular,
después de T316SS, para los recipientes utilizados en trabajos de investigacion y
desarrollo.

e Aleacion C-276: es una aleacion niquel cromo-molibdeno que tiene quizas la mas
amplia resistencia general a la corrosién de todas las aleaciones de uso comun. Se
desarrollé inicialmente para su uso con cloro hiumedo, pero también ofrece una
excelente resistencia a los oxidantes fuertes, como cloruro cuprico y férrico, y para
una variedad de compuestos de cloro y materiales contaminados con cloro. Debido a
su amplia resistencia quimica, la Aleacion C-276 es la segunda aleacién mas popular,
después de T316SS, para los recipientes utilizados en trabajos de investigacion y
desarrollo.

¢ Niquel 200: es una de las denominaciones de niquel comercialmente puro. Ofrece lo
ultimo en resistencia a la corrosion en ambientes causticos calientes, pero sus
aplicaciones estan severamente restringidas debido a su pobre maquinabilidad y los
consiguientes altos costos de fabricacion.

e Titanio: El titanio es un material excelente para su uso con agentes oxidantes, tales
como &cido nitrico, agua regia y otros acidos mixtos. También ofrece muy buena
resistencia a los iones cloruro. Acidos reductores, tales como sulfurico y clorhidrico,
que tienen tasas de corrosion inaceptablemente altas en su forma pura pueden tener
en titanio reducido sus tasas de corrosién en niveles aceptables si cantidades
relativamente pequefas de iones oxidantes, como acido cuprico, férrico, niquel o
incluso nitrico estan presentes para actuar como inhibidores de corrosion.

e Circonio: ofrece excelente resistencia a los &cidos clorhidrico y sulfurico sin embargo,
al igual que la aleacion B-2/B-3, los iones oxidantes como el férrico, cuprico y fluoruros
deben evitarse. El Circonio también ofrece una buena resistencia a los acidos fosférico
y nitrico, y a soluciones alcalinas. Estan disponibles dos grados diferentes: El Grado
702 que contiene hafnio es el grado comercial estandar que ofrece la mejor resistencia
a los agentes mas corrosivos, El Grado 705 contiene pequefias cantidades de hafnio
y colombio que aumentan sus caracteristicas de resistencia y permiten trabajar con
presiones maximas mas altas de trabajo en un recipiente. El Grado 702 por lo general
ofrece mejor resistencia a la corrosién que el Grado 705. El Grado 702 es también
mas ampliamente disponible en las reservas comerciales de materias primas.4

Se establece entonces que el material apropiado para la fabricacion del reactor es acero
inoxidable AISI 304. Por lo encontrado en bibliografia, tiene una excelente resistencia a la
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corrosién y oxidacion. Sin embargo, debido a que el gasificador disefiado puede alcanzar los
1200 K, el acero inoxidable AISI 304 puede presentar precipitacion de carburos de cromo.
Por lo tanto, se resuelve emplear un acero inoxidable con bajo contenido de carbono como
es el AISI 304L para la pared interior. Segun bibliografia consultada, el contenido de carbéon
del acero ASI 304 es de 0.08% mientras que el del acero AISI 304L es de 0.03%.51eIl7]

Este es la aleacion de hierro con un contenido de cromo 210,5% y de carbono <1,2%,
necesario para asegurar una capa protectora superficial autorregenerable (capa pasiva), la
cual proporciona la resistencia a la corrosion. Los aceros inoxidables estan divididos en
diferentes grupos: ferriticos, martensiticos® y austeniticos?, siendo los de este Ultimo grupo
los mas utilizados por la amplia variedad de propiedades que tienen, siendo el mas comun de
ellos el tipo 304. A partir de éste se obtienen los diferentes tipos de aceros austeniticos, por
medio de la adicién o reduccién de elementos. Especificamente el material a emplear debe
tener caracteristicas de resistencias a las altas temperaturas y corrosion, para obtener
materiales con estas propiedades se adiciona Cr y Ni al acero inoxidable tipo 304. Estos
materiales presentan buena resistencia a la corrosién y oxidacién a altas temperaturas de
servicio del orden de hasta 1200°C 1,

En lo que respecta a la estructura del reactor, este esta formado por dos paredes metalicas
(pared interior y pared exterior), donde el aislante se encuentra entre la pared interior y
exterior. La pared interior del reactor es la mas critica, porque esta en contacto directo con
las reacciones termoquimicas del proceso de gasificacion.

Tabla 3.2: Propiedades fisicas y térmicas del acero AlSI 304 L (8

Resistencia a la Densidad Conductividad térmica

traccion [psi] [kg/m?] [W/m.K]

123-138 31200 8000 16,2 (100°C) - 21,5 (500°C)

Por otro lado, la pared exterior no esta sometida a condiciones severas, es colocada como
resistencia a la transferencia de calor y como soporte del aislante térmico. Se resuelve
entonces emplear acero galvanizado para la pared exterior, por su resistencia a la corrosion
y por la disponibilidad de espesores que existen comercialmente. Ademas, se caracteriza por:

e Duracién excepcional.
e Proteccion integral de las piezas (interior y exteriormente).
e Triple Proteccion:
o Barrera fisica: El recubrimiento posee mayor dureza y resistencia que
cualquier otro tipo de recubrimiento.
o Proteccion electroquimica: Con el paso del tiempo se forma una fina capa de
oxido de zinc que actia como aislante del galvanizado.

3 Martensiticos: Acero inoxidable aleado principalmente con cromo.
4 Austeniticos: Acero que se obtiene adicionando elementos formadores de austenita, tales como niquel, manganeso y nitrégeno.
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o Autocurado: Ante raspaduras superficiales, se produce un taponamiento por
reaccion quimica de la superficie dafiada.
e No necesita mantenimiento.
e Facil de pintar. ™

A continuacion, en la Tabla 3.3 se detallan las propiedades térmicas del acero galvanizado
utilizado.

Tabla 3.3: Propiedades térmicas del acero galvanizado 2%

Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica

Material [kg/m?] [3/(kg.K)] térmica [W/(m.K)] [m2s](*10°)

Acero

galvanizado 7850 460 47-58 13,01-16,06

El material aislante a emplear es fibra ceramica en version de manta o colcha por su buen
comportamiento a altas temperaturas. La manta de fibra ceramica es muy conveniente, pues
posee la misma resistencia al calor que un ladrillo refractario, pero con una gran flexibilidad y
ligereza. Ademas, se caracteriza por:

Estar disponibles en diversas combinaciones de dimensiones y densidades
Baja conductividad térmica y energia térmica almacenada

Elevada resistencia a los choques térmicos y ataques quimicos

Buenas caracteristicas acusticas y de proteccion contra-fuego

Alta flexibilidad, facilitando cortes e instalacion 19

La manta es producida a partir de silice y alumina de alto grado de pureza. Resultando fibras
refractarias totalmente inorganicas, densificadas y entrelazadas para garantizar buena
resistencia mecanica a la manipulacion durante la instalacion.

El tipo de manta ceramica a utilizar es la 1260 STD la cual cuenta con las propiedades
mencionadas en la Tabla 3.4 y su composicion se puede observar en la Tabla 3.5.

Tabla 3.4: Propiedades de la manta cerAmica 1260 STD [11]

. Temperatura de Densidad Conductividad térmica
ipo

servicio [°C] disponible [kg/m?] [Wim.K]

1260 STD 1050 64-160 0,12 (600 °C) - 0,20 (800°C)
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Tabla 3.5: Composiciéon quimica de la manta ceramica 1260 STD [11

ALOs [%]  AlOs+SiOz [%]  FexOs [%] Na,O + K:0 [%]  CaCl + MgO [%]

45-46 > 08 <0,8 <0,3 <0,3

4.2 Espesor del material del reactor

La configuracion de la pared interna del reactor, para los calculos correspondientes al espesor
del metal, puede asumirse como un cilindro vertical sometido a presion interna de diametro
4,21 m (Dm). Al tomar este didmetro, es decir, el mas grande que presenta el gasificador, se
asumio un criterio conservador y, por ende, se calculara el espesor de metal maximo que
permita un buen desempefio del mismo en todas las zonas del equipo.

Para efectuar el calculo del espesor requerido en un recipiente cilindrico vertical sometido a
presion interna se usa la expresion recomendada por ASME 121 1131;

PR
T SE-06P

Donde:

t es el espesor de la pared [m]

P es la presion interna de disefio [Pa]

R es el radio interno del cilindro [m]

S es el esfuerzo a tension del material [Pa]
E es la eficiencia de la soldadura

Cabe aclarar que la ecuacién anterior esta teniendo en cuenta implicitamente la temperatura
de trabajo del gasificador para el célculo del espesor del metal, debido a que se cuenta con
valores del esfuerzo a tension del material y eficiencia de la soldadura aptos para ese rango.

La mayor presion dentro del gasificador se encuentra a la entrada del mismo y se sabe que
es de 1,2 atm, el esfuerzo para el material seleccionado es 31200 psi (215.116 MPa) (Ver
Tabla 3.2) y el radio interno es 2,11 m. Como la pared interior sera una plancha rolada, la
soldadura sera una unién simple por un solo lado sin solera de respaldo con una eficiencia
de 0,6.14

t = 113484 Pa.2,11m
215,116.10° Pa .0,6 — 0,6 .113484 Pa

=0,00186m = 1,86 mm

Adicionalmente se considera el margen de pérdida de masa debida a corrosion como 1 mm,
se tiene entonces que el espesor minimo es de 2,86 mm para la pared interna. Finalmente,
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se resuelve emplear un espesor de 3 mm para la pared interior. Por otro lado, el espesor de
la pared exterior también sera de 3 mm.

4.3 Espesor del material aislante

Para los céalculos correspondientes al espesor del material aislante se prevé realizarlos en la
parte mas critica del gasificador, es decir, en la zona de reduccién. Por simplicidad en los
calculos, se asume como configuracién un cilindro vertical de diametro 0,76 m (Da) y 1,03
largo m (Lr). El didmetro usado es el de la garganta, donde comienza la reduccion y por ende
se encuentran las mayores temperaturas, de forma de tomar el caso mas conservador, ya
gue es donde mayores temperaturas se tienen y mayor espesor de aislante se requerira. El
largo Lr corresponde a la altura de dicha zona.

Para determinar el espesor del material aislante es necesario hacer el anadlisis de la
transferencia de calor del sistema hacia el exterior. Segun el balance de energia utilizado en
el Capitulo 2 en base al modelo propuesto por Giltrap, se tiene un reactor adiabatico donde
el calor producido por las reacciones exotérmicas de oxidacion provee la energia necesaria
para las reacciones endotérmicas de reduccion. Es por ello que se propone utilizar un aislante
para minimizar las pérdidas de calor de forma tal que la mayor parte del calor generado sea
utilizado para las reacciones endotérmicas y no se pierda hacia los alrededores.

En la Figura 3.7 se muestra un esquema de la transferencia de calor asumiendo un flujo radial
de calor.

espesar
acero
Espesor B oalvaniz
radio interno ASI 304L f @ ado
. > > 9

" B A "L' Tinfinito= 278K

—q —y 7 B

q conguccién  q corfluccion § g conveccion

T1= 1200K

Figura 3.7: Transferencia de calor unidireccional desde el interior del gasificador hacia los
alrededores

Donde:

rl es el radio interno de la pared metalica interior del gasificador [m].
r2 es el radio externo de la pared metélica interior del gasificador [m].
r3 es el radio externo del material aislante [m].

r4 es el radio externo de la pared metalica exterior del gasificador [m].
T1 es la temperatura de la pared interior del gasificador [K]

Too es la temperatura ambiente [K]
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Como se mencion6é anteriormente, se asume que la transferencia de calor se da
principalmente de forma radial y ademas se asume que el proceso es en estado estacionario,
las conductividades son constantes y no hay generacién de calor. Esto ultimo se establece
tomando el peor caso posible que es aquel en el que la temperatura de la pared interior es la
maéxima posible (1200 K) y se mantiene constante.

Por Ley de Fourier, se sabe que el calor de conduccién esta dado por la siguiente expresion:

r "2
O oond = Ooomd 5 7T,
== _pdl > [SEdr= - [kdT — Q= 21k

Por ley de Newton, el calor transferido por conveccion esta dado por la siguiente expresion:

QCOnU
. = h (Ts — To)

Y aplicando el concepto de resistencia térmica que establece que,

T, -T;
R

Qcona =

se determina que para el calor transferido por conduccién y por conveccion en un cilindro la
resistencia térmica estara dada por:

In (%)

Rcond=2n_Lk

1
Rcom’thnLr

Por lo tanto, la resistencia total a la transferencia de calor del gasificador hacia los alrededores
sera la siguiente.

P I N ) IO
Total_Zn;Lle 2mLky 2mwLlkpy, h2mLry

Donde:

e [ eslalongitud de la zona de gasificacion [m]
e ;s es la conductividad térmica de la pared metdlica interior del gasificador [%]

® [ ,es la conductividad térmica del material aislante [%]

® [ ,,es la conductividad térmica de la pared metdlica exterior del gasificador[%]
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. . . , w
® h es el coeficiente pelicular de transferencia de calor del aire [m]

Para la temperatura del aire exterior se asume, tomando criterio conservador, la temperatura
minima en invierno que se da en la provincia de Cérdoba:

T, =5°C =278K

El criterio conservador mencionado anteriormente tiene en cuenta la menor temperatura
posible que garantiza la mayor fuerza impulsora de transferencia de calor, referida al término
de AT de la ecuacion de calor, y asi se disefiara para el peor caso posible (flujo maximo de
calor).

Por lo tanto, la expresion de Ry ¢, queda dependiente Unicamente del valor del radio del
aislante (r3) ya que es el valor que se quiere conocer:

T
ey T (awar) |, (o) | )
2m1.03m ky; 2m1.03mky 2m1.03mkyy,
1
T 27 1.03m (s + 0.003m)
T, - T,
Qrotai(r3) = Rrorn(r)

En lo que respecta al h del aire, su calculo se realizara estableciendo que sélo existe
conveccion natural en los exteriores del gasificador, por lo tanto se utilizar4 una correlacion
acorde a esta circunstancia.

Considerando las correlaciones empiricas del numero promedio de Nusselt para la

conveccion natural sobre superficies, se utiliza la configuracion geométrica de un cilindro
) 35 Lcer . - .. .

vertical que, asegurando un D = 025" permite la utilizacion de las correlaciones para la

configuracion de placa vertical %)

2

0.387Ral/6
0.492

+ (T )9/16 )8/27

Nu = (0.825 +
(1

Donde:

g B (Ts — Too) Ler3
V2

e Ra=GrPr= Pr

o p= Tif con unidades en [1/K]

_Ts+Too

[ ] Tf — >
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g = aceleracion gravitacional [m/s?]

Ts = temperatura de la superficie [K]

Lcr = longitud caracteristica de la configuracién geométrica [m]
v= viscosidad cinemaética del fluido [m?/s]

Pr = nimero de Prandtl

Tf= temperatura de pelicula [K]

Aplicando la correlacion antes nombrada se comienza estableciendo que la longitud
caracteristica en este caso estard dada por la altura del cilindro vertical, de modo tal como se
menciond antes, por criterio conservador no sera el gasificador entero sino mas bien un
cilindro que representa solo la parte critica del gasificador, es decir, la zona de reduccion. Por
lo tanto, Lcr = Lr=1,03 m.

En cuanto a la temperatura de superficie de la pared metalica exterior del gasificador (Ts) en
la zona de reduccidn, se considerara a ésta como una constante con un valor arbitrariamente
elegido. El valor de Ts sera de 40°C, el cual, a nuestro criterio, es una estimacién aceptable
ya que asegura una pérdida de calor relativamente baja desde el gasificador hacia los
alrededores, no tan baja como para considerar una operacion adiabatica pero tampoco tan
alta como para que al tacto queme.

Otra consideracién que establece la correlacion elegida es que las propiedades del aire sean
evaluadas a la temperatura de pelicula:

40°C + 5°C .
Ty = ————— =225

Por lo tanto, para esta temperatura y presion de 1 atm, de bibliografia [**1 se obtiene:

Pr = 0,73025

2

v =15,38510° mT

w

k =2532510"3 —

mK

Resolviendo:

Nu = 189,226

Nu="5 _ h=4636 2
k m°C

Como se mencion6 anteriormente, para que la correlacién utilizada tenga validez debe
verificarse que:

D>k, 0,76 m = 0.133m — Verificado

Gr9-25
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Teniendo en cuenta la expresion de Qr,:q; Y & TS Supuesta se analizard a continuacion el
radio critico del aislante para luego poder tomar una decisién en cuanto al espesor del mismo
gue finalmente se usara.

El aislamiento adicional agregado a un tubo cilindrico incrementa la resistencia a la
conduccién, pero disminuye la resistencia a la conveccion de la superficie debido al aumento
del &rea exterior. La transferencia de calor del tubo puede aumentar o disminuir, dependiendo
de cudl sea el efecto que domine. 19

A 0.292

Q (7'3)

2(04 06 08 1 1.2 14 16 1.8 2

T3

Figura 3.8: Flujo de calor total vs radio del aislante.

Como se observa en la Figura 3.8 existe un pico maximo de flujo de calor que corresponde
con el radio critico de aislante:

r. = 0,292m

Para la eleccion del espesor del aislante y estableciendo que:
T3 = Cpisiante T T2 2 T¢

Se calculara el mismo de modo iterativo, con la ecuacién del flujo de calor total que asegure
una Ts = 40°C:

QTotal (Tz + eAislante) =h (TS - Too) 2mlL (TZ + Caislante + 0'002 m)
€aisiante = 0,684 m

De este modo el flujo total a los alrededores sera de:

QTotal = 1127 W
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Sibien como se mencioné anteriormente, el modelo de Giltrap considera un reactor adiabatico
se demostrara en capitulos posteriores que este calor perdido no afecta de manera
significativa a la cinética y a las composiciones del syngas.

4.4 Partes fundamentales del gasificador

4.4.1 Camisa de acero inoxidable

La camisa de acero inoxidable recubre todo el reactor, disefiada con sus respectivos agujeros
para la colocacion de los puertos de ceniza, el agitador, entrada de termocuplas y salida de
gas.

4.4.2 Campana

Fabricado en acero inoxidable, es una reduccion donde estan colocados los inyectores de
aire en la zona de combustion.

La campana es el corazon del gasificador ya que controla la velocidad del flujo y por lo tanto
el tiempo de residencia de los gases que pasan a través de la zona de combustion y
reduccion.

4.4.3 Inyectores de aire

La disposicion de los inyectores es en forma de tubo en J, el cual recibe el aire y lo ingresa
precalentado directamente al centro de la campana en la zona de combustién. Este disefio
de inyectores aumenta la eficiencia del gasificador ya que recupera calor del gas de sintesis
producido y precalienta el aire para llevarlo a un punto de autoinflamacién en la zona de
combustién con los gases alquitranados. La medida de la boquilla de los inyectores es de ¥4
de pulgada.

| —
—_—

£ )

Figura 3.9: Inyector de aire tipo J con precalentamiento del aire
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4.4.4 Puerto de cenizas

Para que el carbdn de la biomasa sufra el craqueo en superficie existe una lamina de acero
perforada apoyada en la camisa interna de acero inoxidable, la cual tiene un sistema de
vibracién acoplado a un sistema de control que permite retirar parte de la ceniza acumulada.
Si los fragmentos y residuos de la gasificacion no son agitados, tapan la cama de carbones
impidiendo el correcto flujo.

El puerto de cenizas colocado en la parte inferior del gasificador permite la salida de la ceniza
gue fue retirada por la malla vibratoria. Este puerto consta ademas de una compuerta
hermética acoplada al mismo sistema de control de la malla vibratoria que permite el paso de
la ceniza pero impide que se escape gas de sintesis por el mismo. 26!

"“\‘ Orificio

salida
cenizas

Malla vibratoria

Figura 3.10: Puerto de cenizas

4.4.5 Modulo de alimentaciéon de sélidos

El sistema de alimentacion de solidos es el encargado de dosificar el combustible sélido al
reactor. El dispositivo debe permitir realizar cargas de combustible mientras la planta esta en
operacion. Adicionalmente el sistema debe estar presurizado para evitar el retroceso del gas
producto desde el reactor.

Se detallara en el Capitulo 6 el sistema elegido para alimentar el reactor.
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5. Sistema de control

En primer lugar, se establecieron las variables criticas que requieren un sistema de medicion
y control. Estas son: presion, temperatura, caudal de materia prima, caudal de aire y caudal
de syngas. Se eligieron debido a que cualquier cambio en ellas puede provocar
consecuencias significativas.

5.1 Instrumentos para la medicién

5.1.1 Medidores de Presion

En trabajos experimentales, habitualmente se pueden medir las caidas de presién a través
del lecho, los medidores de flujo de orificio, los componentes del sistema de limpieza, y de
cualquier componente propenso a la obstruccién. La presién total con respecto a la
atmosférica puede ser medida Unicamente a la salida del gasificador, a la salida del sistema
de limpieza vy, si el gasificador opera por encima de la presion atmosférica, a la entrada de
aire.

Las presiones dentro del gasificador estaran cerca de la presion atmosférica y generalmente
se medirdn en centimetros (pulgadas) de columna de agua. Las caidas de presion y las
presiones diferenciales se pueden medir con un manémetro de tubo en U lleno de liquido
coloreado. Para mediciones mas sensibles se pueden utilizar manémetros de tubo inclinado.

Los medidores de presion diferencial de tipo diafragma proporcionan una lectura de la presion
diferencial. Estan disponibles en precisiones de escala total del 2% y los rangos de escala
completa de 0,25 a 150 pulgadas de agua. Estos medidores son resistentes y pueden usarse
en todas las posiciones. Para presiones no diferenciales que excedan unas pocas libras por
pulgada cuadrada, se deben usar los medidores conocidos como Bourdon. I

5.1.2 Medidores de caudal de materia prima

Si se calibra el cambio de peso entre niveles, el registro del nimero de ciclos de alimentacion
permite estimar el consumo de biomasa. Una técnica mas precisa implica un medio de pesaje
gue se inserta a lo largo del tren de alimentaciéon para medir la cantidad de alimentacion
entregada al gasificador.

5.1.3 Medidores de temperatura

Las bajas temperaturas (hasta 300°C) pueden indicarse visualmente con termémetros de
mercurio o termémetros de cuadrante bimetdlicos. Las termocuplas tipo K se encuentran
comunmente en aplicaciones como la fundicién y hornos trabajando a temperaturas menores
a los 1300 °C. Este tipo de termocuplas se caracterizan por tener un cable de aleacion niquel
—cromo y el otro de niquel — aluminio. Trabajan en procesos con rangos de temperatura entre
los - 180 °C y los 1372 °C y emite voltaje maximo de 54.8 mV. Los termopares con vaina
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siempre deben usarse en conexidn con las aplicaciones del gas productor, ya que las
aleaciones de termopares reaccionaran con los gases reductores calientes, H, y CO,
cambiando la calibraciéon de voltaje de salida. Los termopares se usan ampliamente en la
industria para mediciones de temperatura y estan disponibles en varias fuentes.

La temperatura es importante pues permite identificar las diferentes etapas del proceso,
ademds de indicar si el equipo funciona correctamente. En el caso que las temperaturas de
operacion estén fuera del rango ideal reportado, el poder calorifico y la composicién del gas
pobre también estaran fuera del rango ideal.

e

Figura 3.11: Ubicacion de las termocuplas en el gasificador.

En la Figura 3.11 se observan las ubicaciones de las termocuplas: una antes de la zona de
combustién (punto 1), una después de la zona de combustion (punto 2) y una a la salida del
cuerpo interno (punto 3). Ademas, existe una termocupla en la zona superior, que permite
seguir el comportamiento a lo alto del reactor.
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5.1.4 Medidores de caudales de aire y syngas

Flujo de gas por presién diferencial

El flujo de gas puede medirse mediante varios métodos que producen una sefial de presion
diferencial. Los tubos Pitot, los medidores de orificio, los medidores Venturi y los medidores
de restriccion de flujo se basan en la medicién de la caida de presion producida por el flujo
de gas transversal o a través del dispositivo.

Medidores de desplazamiento positivo

El medidor de desplazamiento positivo de gas seco es un estandar de volumen de gas
primario. Mide el flujo total acumulado de un gas y es muy preciso en una amplia gama de
flujos. Es relativamente econémico debido a su uso en la industria del gas. Numerosas partes
moviles estan expuestas al gas, por lo que el gas debe estar limpio y seco.

5.2 Control

5.2.1 Controles de nivel de combustible

Si un gasificador contintia funcionando después de que se haya consumido la biomasa, existe
el peligro de dafar la region de alta temperatura del gasificador debido a las temperaturas
extraordinariamente altas generadas durante la gasificacion y combustion. A su vez, puede
ocurrir que se acumule biomasa dentro del gasificador porque falle la operacién del reactor,
por ejemplo, no esté ingresando aire y no ocurran las reacciones, por lo que este sistema
también actuaria en casos de excesos de biomasa.

Los controles de nivel deben instalarse en las distintas tolvas de combustible y en el propio
gasificador para advertir cuando se esta obteniendo un nivel de biomasa fuera del esperado.

Una serie de indicadores de nivel estan disponibles en el mercado para indicar el nivel de
sélidos y liquidos en contenedores. Estos funcionan sobre la base de sefiales de luz o sonido,
la presion de la pared del recipiente, la resistencia a la vibracion o rotacion y la absorcion de
radiacion. La idoneidad depende de la vulnerabilidad a la falla de la obstruccién o el atasco
del dispositivo. Después de la instalacion, el control debe probarse repetidamente para
asegurarse de que esté funcionando, ya que estos dispositivos suelen atascarse.

Como se decidi6 trabajar con un caudal de cascara de mani de 1280 kg/h, el sistema de
control deberia actuar en caso que se tenga una desviacion del 10% (mayor o menor).

5.2.2 Controles de presién

Si bien el gasificador se encuentra operando a presiones levemente mayores a la atmosférica
puede ocurrir que una falla de los controles de caudales de aire 0 materia prima provoque un
aumento de alguno de ellos provocando aumentos de presion dentro del reactor debido a una
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acumulacion excesiva de gases dentro del mismo. Esto puede desencadenar en problemas
en cafierias y material del reactor que no soporten esas presiones.

Se encuentran disponibles interruptores electromecanicos simples que detectan la presion
absoluta o diferencial. Estos interruptores proporcionan la sefial de encendido/apagado.

Se necesitan transductores de presion diferencial o presion especial para producir sefiales
eléctricas analdgicas para un controlador analdgico programable, una consola de control o
adquisicion de datos.

A su vez, se podria contar con una valvula de alivio que desvie el syngas hacia un quemador
en caso de ser necesario disminuir la presion.

Como se desea trabajar a una presion de 1,2 atm a la entrada de la zona de reduccién, se
debera actuar cuando esta supere las 5 atm.

5.2.3 Controles de temperatura

El reactor se opera a altas temperaturas por lo que un aumento por encima de las previstas
puede ocasionar problemas en el material del reactor y su aislante. Una de las razones por
las cuales se puede tener temperaturas por encima de las debidas puede ser el ingreso
excesivo de aire. Esto conlleva a tener mayores reacciones de oxidacion que al ser
exotérmicas liberan calor y aumentan la temperatura afectando negativamente la
composicion del gas pobre y puede generar dafios en el equipo y alrededores. Esto puede
deberse a una falla en el sistema de control del ingreso de aire.

A su vez, si las temperaturas son menores a las necesarias para la correcta operacion del
reactor, se pueden tener problemas en la calidad del syngas y menores conversiones a las
previstas. Si bien esto no tiene como consecuencia problemas de seguridad también se debe
contemplar que el sistema de control actle en casos de bajas temperaturas.

Los interruptores y controladores de termistor, bimetalico y termopar activan el cierre de un
interruptor en respuesta a condiciones de alta o baja temperatura para tomar medidas
correctivas o dar sefales de advertencia. Ademas, los termopares y los termistores generan
sefiales eléctricas analdgicas, que pueden ser utilizadas por controladores proporcionales
adecuados. B

Se propone que el sistema de control actie cuando la temperatura en la entrada de la zona
de gasificacion supere los 1400 K o esté por debajo de los 1000 K.

5.2.4 Controles de aire

Tener un sistema de control para el caudal de aire es necesario debido a que un valor por
encima del establecido llevaria a que aumente la temperatura debido a que se tiene mas
oxigeno para las reacciones de oxidacién, como se mencioné anteriormente. A su vez, que
haya menos aire del necesario llevaria a una deficiente gasificacién, con un syngas de salida

99



con valores por debajo de los esperados y como caso extremo se podria tener incluso una
acumulacion de biomasa dentro del reactor.

Como se debe mantener siempre una relacion adecuada entre la biomasa y el aire se propone
un control por relacion.

5.2.5 Controles de syngas

Se requiere un sistema de control para el caudal y composicién del syngas para poder
detectar ciertas anomalias dentro del reactor. Si bien todos los controles antes mencionados
deberian actuar antes que el del syngas, se decide implementarlo por razones de seguridad.
Es decir, cualquier perturbacion en el caudal del syngas o su composiciéon es consecuencia
de alguna de las desviaciones antes mencionadas de las variables a controlar.

5.2.6 Sistema de control propuesto

En la Figura 3.12 se muestra el sistema de control propuesto para el gasificador.

Quemador

V. alivio

B

G1 %
Biomasa = 1=

(o)

Syngas

Compresor |- °

),

Figura 3.12. Esquema del sistema de control.

Para los caudales de biomasa y aire a la entrada del gasificador se plantea un control por
relacion, de forma de mantener siempre la relacion entre los mismos, ya que se debe cumplir
con el ER propuesto para la gasificacion deseada.

A la salida de syngas se tiene un transmisor de caudal unido a un controlador de forma de
manipular la entrada de biomasa en funcién del caudal de producto obtenido, asi se mantiene
la produccién en su valor 6ptimo. Es importante que esta manipulacion se produzca antes del
control de relacion, de forma tal de no afectar al mismo y que se siga manteniendo la relacion
deseada.
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Para controlar la temperatura en el gasificador, variable fundamental en el proceso, se tiene
un control que manipula el caudal de agente gasificante. Esta es una segunda medida que
controla la relacién aire-biomasa, ya que la temperatura depende de los calores que
liberan/consumen las reacciones.

Para mantener la presion por debajo de sus valores de riesgo se cuenta con un control que
corta el suministro de aire comprimido. A su vez, se tiene una vélvula de alivio que libera hacia
el exterior en caso de emergencia. Se dispone previamente de un quemador de forma de no
liberar los gases directamente a la atmosfera.

6. Puesta en marcha

A continuacion, se describe la manera en que se lleva a cabo el arranque del equipo de
gasificacion hasta la estabilizacion del mismo obteniendo de manera continua gas pobre. Se
instalan los equipos de medicion de caudal, asi como la fuente de flujo de aire desde el
arranque hasta la parada del equipo (la linea de entrega de aire nunca debe estar cerrada).

Se comprueba el funcionamiento de los mismos in situ y su hermeticidad, asi como también
es necesario verificar la fuente de alimentacién para el soplador. Posterior a esto, se agrega
paulatinamente una cantidad considerable de biomasa. Esto servira para que el equipo se
caliente completamente. Por datos practicos se sabe que un buen calentamiento del equipo
garantizara una estabilizacion adecuada en corto tiempo.

Una vez alcanzado el tiempo indicado, se agrega una cantidad mayor de biomasa. Es
necesario cuantificar el peso de cada carga. Durante las pruebas se registran los valores de
temperatura de las diferentes zonas del equipo, asi como los flujos volumétricos de aire y gas
que se tienen. 18

De modo de aumentar la seguridad de quienes operen el equipo, se hace necesario agregar
un sistema de encendido remoto del mismo. Se requiere de un componente que permita llegar
a la temperatura de ignicién de la biomasa, para que esta arda y transmita el resto de la
energia al sélido. Hay dos posibles soluciones:

1. Utilizar un fuego piloto alimentado por algun fluido inflamable, por ejemplo, gas licuado.
2. Utilizar resistencias eléctricas.

El primer punto implicaria una modificacion mas profunda al reactor, puesto que habria que
insertar un quemador y tuberias, ademas de valvulas de paso y otros elementos de control.
También, se incurriria en un gasto operacional extra pues habria que estar sujeto a la compra
y disponibilidad de otro combustible.

Por su parte, la segunda opcion se caracteriza por su facilidad, pues sélo se requiere de una
instalacion eléctrica adecuada, ademas, por ser mas seguro en la operacion. La energia
eléctrica es mas estable y segura al no tener que depender de un combustible externo.

Si bien el piloto es una fuente directa de fuego y encenderia mas rapidamente el equipo, se
descarta por la complejidad de instalacion y operacion. En consecuencia, se determina utilizar
las resistencias eléctricas. Tras un pequefio estudio del estado del arte, se sugiere instalar

101



una resistencia en cada boquilla de aire de la zona de combustion. Estas se encargaran de
subir la temperatura del aire de entrada, la que, al alcanzar la temperatura, ignitaré la cascara
de mani. Eventualmente, no es necesario ocupar todas las boquillas con resistencias, mas
bien, el 50% de ellas. El resto de la materia se encendera luego por el avance del fuego. La
resistencia debera soportar temperaturas cercanas a los 1200 K cuando el reactor ya esté
operando.

Entonces el proceso de encendido consistira, en prender estas resistencias y hacer pasar un
exceso de aire al equipo. Primero, se deben mantener las resistencias hasta alcanzar
temperaturas de 300 °C (valor un poco por encima de la temperatura de ignicion).
Posteriormente, mantener el exceso de aire hasta que la medicién de temperatura de la zona
de combustion marque sobre 650 °C. Finalmente, restringir el paso de aire a lo requerido y
operar. [

7. Conclusién

En este capitulo se logré dimensionar el reactor como asi también el sistema de aislacion
requerido para mantener la temperatura deseada. Se hallaron valores dentro del rango
esperado, verificando asi que se cumple con los requerimientos del sistema para permitir la
produccion de syngas deseada. A partir de este dimensionamiento, se podran obtener valores
reales en cuanto a condiciones éptimas de operacion, como asi también flujo y composiciones
del syngas. En el capitulo siguiente se detallaran estas cuestiones.

Ademas, se propuso el sistema de control necesario y se explicaron los elementos e
instrumentos que forman parte de éste como asi también su puesta en marcha.

8. Anexo 1

Como modelo se tomd un disefio provisto por una Tesis de Grado de la Universidad Nacional
Auténoma de México donde se expone la siguiente Figura 3.13 24,
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Figura 3.13: Esquema del gasificador modelo con sus dimensiones.

Para este modelo se tiene una carga de biomasa de 14 kg/h y un ER de 0.3, por lo tanto, se
tiene un caudal de aire de 17.92 kg/h (basandose en los céalculos del Capitulo 2).

Se partird de dichos datos junto con los valores del prototipo para obtener el factor de similitud
geométrico y dinamico y llegar a las dimensiones reales.

Para realizar el escalado, se tiene:

v
V= ﬁ, donde vp es la velocidad del gas en prototipo y vm en el modelo. Ademas, se sabe

gue la velocidad es igual al caudal dividido por el area transversal, resultando:

V:%:%_’;*(;’_Z)Z

Donde Qm y Qp representan los caudales volumétricos de modelo y prototipo
respectivamente, y Dp y Dm los diametros en la zona de reduccion.
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Dm vp . .
Y como se cumple que E = oy por lo explicado anteriormente, resulta:

V:ﬁ:Q_m
vm Qp

Entonces, se procede a calcular los flujos volumétricos de modelo y prototipo segln gases
ideales:

__ F*R«T
P

Q

Donde F es el caudal molar total, R la constante de gases ideales, T la temperatura en la
entrada a la gasificacion y P la presion. Se deben respetar las condiciones de temperatura y
presion de cada caso, siendo que para el prototipo se tiene 1,2 atm y 1200 K y para el modelo
1123 KPRy 1 atm.

Se utilizara el caudal volumétrico correspondiente a la zona de ingreso a la gasificacién ya
gue es un dato en ambos casos posible de obtener a partir del método explicado en el
Capitulo 2 para obtener las condiciones iniciales del modelo. Por lo tanto, se obtiene el caudal
molar de la forma mencionada tanto para el modelo como para el prototipo.

Para un caudal de biomasa de 1280 kg/h y 1874 kg/h de aire (calculado a partir de un ER=0,3
como se vera en el Capitulo 4), a la entrada de la zona de gasificacion se tiene un caudal
molar de 136,3 kmol/h obtenido a partir de las condiciones iniciales. Con este dato se calcula
el caudal volumétrico. Se realiza el calculo analogo para el modelo con los datos provistos.
Por lo tanto, se tiene;:

Qm = 215,02 m3/h
Qp = 12150 m3/h
Resultando entonces los factores de similitud geométrica y dinamica:
V' =10,018
L = 55,56
Para obtener las dimensiones del gasificador se procede a multiplicar por el factor geométrico
correspondiente, se tiene una altura para el modelo de 406,4 mm, obteniendo asi un valor de
longitud total de 22,58 metros.
Diametro de entrada a reduccion = 4,24 m
Diametro interno mayor = 8,46 m

Altura de reduccion = 8,46 m
Altura total = 22,58 m
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Capitulo 4

Balances globales de la planta
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1. Introduccidén

En este capitulo se presentara el diagrama de flujo de la planta con los correspondientes
equipos y se calcularan los balances de masa. La planta de gasificacion de cascara de mani
puede subdividirse en tres secciones:

e Gasificacion
e Acondicionamiento del gas de sintesis
e Generacion de electricidad

2. Pretratamiento

Al ubicarse la planta de gasificacion al lado de la planta manisera, no se tienen grandes
dificultades para el transporte de la biomasa. Se recibira la biomasa y se almacenara en la
planta de gasificacion. En el Capitulo 6 se decide sobre dicho almacenamiento y
abastecimiento.

Segun el tamafio de la particula y la humedad contenida se evalia a continuacion la
posibilidad de incluir una molienda y un secador.

2.1 Tamafio de la particula

Para determinar el diametro 6ptimo de la particula se analizé su influencia en el calculo de la
selectividad (Capitulo 2) y a su vez se tuvieron en cuenta otros factores. En el modelo de
Giltrap, el diametro de la particula se considera en el célculo de la caida de presion y éste no
es un parametro que tenga una gran variacién a lo largo de la zona de gasificacién (ver
andlisis Capitulo 2) por lo que no se pudo hallar un didmetro 6ptimo a través de dichos
célculos. Sin embargo, se sabe que para un gasificador downdraft el rango de tamafio de
particula que se propone es de 5-100 mm Bl. A su vez, se sabe que a mayor tamafio de
particula se tiene menor reactividad de la biomasa por tener una superficie de contacto menor,
lo que lleva a una mala calidad del gas y problemas de transporte a través del equipo y esto
se agrava al tener una gran variedad de distribucién por tamaiio.

Segun ensayos realizados, el contenido de alquitran en el gas producido disminuye con el
tamafo de la particula y a su vez tamafios de particula pequefios reducen la formacion de
material carbonizado. ¥ Como el didmetro de la cascara de mani es en promedio 2
centimetros, no se considerara un proceso de molienda ya que este tamafio es apto para
ingresar al gasificador.

2.2 Humedad de la biomasa
La humedad de la cascara de mani es de 11,41% que es aceptable para ser introducido en
un gasificador Downdraft cuyo limite es de 25% ©®l. Como dentro del reactor se tiene una parte

de secado, no es necesario quitar la humedad previamente entonces se decidié no contar
con un secador.
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3. Proceso de gasificacion
3.1 Dimensiones del gasificador y condiciones de operacion

Para poder obtener concentraciones a la salida del gasificador a través del modelo Giltrap,
se requiere fijar ciertas condiciones de operacion y utilizar las dimensiones del gasificador ya
calculadas en el Capitulo 3. Segun el analisis de sensibilidad realizado en el Capitulo 2, se
tienen las siguientes condiciones de operacion a la entrada de la zona de reduccion:

Tabla 4.1: Condiciones de operacion a la entrada y salida de la zona de gasificacion.

Entrada Salida

Temperatura (K) 1200 1043
Presion absoluta (Pa) 121590 119100

Segun los célculos realizados en el dimensionamiento Capitulo 3, se utiliz6 un didmetro de
0,76 m y un largo de 1,03 m para la zona de gasificacion.

A la salida del gasificador se tiene un caudal de syngas de:
Q = 2,96 m3/s

Una vez obtenidas la temperatura y la presion de salida del gasificador con el modelo, se
calcula el caudal normal.
Tnormal P

normal = —_— % —
q Qx Pnormal * T

273K 119100 Pa
*
1043 K 101325 Pa

Qnormal = 2,96 m3/s * = 0,91 Nm3/s = 3278,44 Nm3/h

Este se utiliza a lo largo de toda la linea para los calculos correspondientes a pérdidas de
carga por equipo, eficiencias, velocidades, entre otros. De forma asi, de recalcular el caudal
de gas en cada punto de la linea afectandolo por las condiciones de presion y temperatura
dadas. Cabe destacar que se desprecian las pérdidas de tar, char y demas compuestos que
se extraen a lo largo del proceso de post tratamiento, ya que se considera no afectan en gran
medida al mismo.

3.2 Productos

Del gasificador se obtienen los gases CO, CO,, Hy, CH4, H20 y N> inerte, a su vez se obtiene
el char que no reacciond, cenizas y el tar que se forma durante la pirdélisis. Por otro lado,
aunque no se encuentre modelado en la cinética también se obtienen éxidos de nitrégeno y
azufre provenientes del azufre y nitrégeno de la biomasa, ya que se considera que ambos
compuestos se oxidan dentro del gasificador. A su vez, se considera que el nitrégeno del aire
no participa en estas reacciones.
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3.3 Contaminantes del gas

3.3.1 Char y cenizas

El char es el producto sélido de la pirdlisis. Es principalmente carbono (~ 85%), pero puede
también contener algo de oxigeno e hidrégeno. El char de la biomasa es muy reactivo, es
altamente poroso y no se apelmaza. Esta Ultima propiedad hace que sea facil de manejar. !
A diferencia de los combustibles fosiles, la biomasa contiene muy poca ceniza inorgénica.

3.3.2Tar

Es un liquido negro altamente viscoso que condensa en las zonas de bajas temperaturas del
gasificador, atascando el paso del gas y llevando a complicaciones en el proceso. Incluso
puede polimerizarse en estructuras mas complejas. Sin embargo, es un producto que no se
puede evitar en la conversion térmica de la biomasa.

Concretamente es una mezcla compleja de hidrocarburos condensables, incluyendo, entre
otros, anillos aroméaticos e hidrocarburos poliaromaticos complejos. Una de las definiciones
dadas establece que tar es todo contaminante organico con un peso molecular mayor a 78,
que es el peso molecular del benceno. P!

El tar es producido principalmente durante la polimerizacién en el paso correspondiente a la
pirélisis. Durante la pirélisis se forma el char, pero también el tar, llamado tar primario. A
temperaturas superiores a 500 °C, los componentes del tar formado en un principio se
empiezan a reformar en gases no condensables mas pequefios y livianos, que incluyen COx,
CO y H,Oy en una serie de moléculas mas pesadas llamadas tar secundario. Su composicion
tipica se puede ver en la Tabla 4.2.

Tabla 4.2: Composicion tipica del tar. ¥

Component Weight (%)
Benzene 37.9
Toluene 14.3
Other 1-ring aromatic hydrocarbons 13.9
Naphthalene 9.6
Other 2-ring aromatic hydrocarbons 7.8
3-ring aromatic hydrocarbons 3.6
4-ring aromatic hydrocarbons 0.8
Phenolic compounds 4.6
Heterocyclic compounds 6.5
Others 1.0

El tar permanece vaporizado hasta que el gas es enfriado, por lo que condensa en las
superficies 0 permanece en pequefas gotas de aerosol (<1 micron). Esto hace que el gas
producido sea inapropiado para el uso en motores, que tienen una baja tolerancia al tar.
Entonces, hay una necesidad de reducir el tar en el gas producido cuando se va a utilizar el
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syngas en un motor. Esto puede realizarse con un adecuado disefio del gasificador y
correctas condiciones de operacion. Sin embargo, estos ajustes pueden no reducir la cantidad
de alquitranes en el gas a los niveles requeridos, por lo que se necesita una limpieza aguas
abajo. B! Por ende, el punto de rocio del alquitran es un parametro critico que determina la
temperatura minima de las reacciones quimicas del proceso, asi como también define el
punto en que estos empiezan a ser problematicos. Los tipicos puntos de rocio del alquitran
son entre 150°C y 350°C. 1l

3.3.3. Oxidos de azufre

Una gran parte del S emitido a la atmosfera se origina en forma de sulfuro de hidrégeno,
procedente de la descomposicion de la materia organica; estas emisiones se oxidan
lentamente para formar SO.. La gasificacién de biomasa produce cantidades relativamente
pequefias de SO, que, en caso de ser liberadas sin un tratamiento previo a la atmésfera,
crean problemas en el ecosistema que se encuentre en el recorrido de tales emisiones.
Cuando el SO, gaseoso se combina con agua liquida, se forma una solucion acuosa diluida
de &cido sulfarico SO4H,, que es el componente principal de la lluvia &cida.

Las reacciones del SO se pueden describir de la siguiente forma:

SO, + HO — SO3zH»
2 SO3H, + O, — 2 SO4H>

El SO; se puede también oxidar en la atmdésfera para formar SO3; gaseoso; este gas tiene una
elevada afinidad por el vapor de agua, en la forma:

2S0,+ 0, — 2 S03
SO;3 + HO — SO4H»

La tecnologia utilizada en los equipos industriales tiene una fuerte incidencia en las
emisiones, aunque en muchos casos es imposible alcanzar valores aceptables de emisiones,
por lo que es necesario incluir un equipo extra que sea capaz de captar el contaminante
especifico antes de que éste sea expulsado al ambiente.

Es importante destacar los efectos de este compuesto, los dafios que produce, y las
consecuencias de su emision a la atmosfera:

e FEfectos sobre la salud: Varias especies de animales, incluyendo el hombre,
reaccionan con bronco constricciones ante el SO, la mayoria de los individuos
muestran reaccién al SO, a concentraciones mayores o iguales a 5 ppm. El mas téxico
de los compuestos de azufre es el sulfhidrico, el cual puede causar la muerte si se
presenta en concentraciones elevadas.

e Efectos en la visibilidad: Las particulas en suspensién en la atmésfera reducen el
rango visual al dispersar y absorber la luz. La neblina atmosférica se debe a la
formacion de aerosoles resultantes de las reacciones fotoquimicas entre el SO, las
particulas, los 6xidos de nitrégeno y los hidrocarburos presentes en la atmésfera. Uno

111



de los principales productos de estas complejas reacciones fotoquimicas son las
gotitas de niebla de &cido sulftrico, que dispersan la luz.

e Efectos sobre los materiales: Los compuestos del azufre son responsables de
ocasionar un gran dafio a diferentes materiales. Por lo general, los 6xidos de azufre
aceleran la corrosion de metales al formar &cido sulfurico ya sea en la atmdsfera o en
la superficie del metal. Este efecto se ve potenciado por la presencia de acido sulfarico
en la composicion de las lluvias acidas. 112

3.3.4 Oxidos de nitrégeno

Los 6xidos de nitrdgeno son extremadamente perjudiciales, constituyendo uno de los
contaminantes atmosféricos de principal importancia.

En mayor proporcién, los 6xidos de nitrégeno se presentan en forma de éxido nitrico (NO) y
dioxido de nitrogeno (NOy). Estos 6xidos a su vez se caracterizan por su facilidad de
interconversion mutua en presencia de oxigeno y por ser todos ellos gases contaminantes,
por lo que sus emisiones tienen especial incidencia sobre el medio ambiente. Los principales
efectos que causan son:

La destruccion del ozono estratosférico
Contribucioén al efecto invernadero

La produccion de lluvia acida

La generacion de Smog fotoquimico

Por todo ello, es totalmente necesario, en primer término, minimizar su produccion. Y,
posteriormente, eliminar los 6xidos de nitrégeno que se produjeron. El objetivo de minimizar
su generacion puede ser alcanzado siguiendo tres estrategias diferentes:

Reduciendo la temperatura de operacion
Reduciendo el tiempo de residencia de los gases, especialmente el nitrégeno, en la
zona de combustion, donde existen elevadas temperaturas

e Disminuyendo la relacion oxigeno-combustible. Al reducir el exceso de oxigeno, se
disminuye considerablemente la generacién de NOx

No obstante, es imposible evitar completamente la generacion de 6xidos de nitrégeno y para

cumplir con la normativa se deben utilizar técnicas que permitan eliminar los NOx generados.
[el112]

4. Marco legal para los contaminantes
Dado que no se encontrd informacion acerca de una normativa vigente en el territorio
argentino que reglamente los valores limites de emisiones de NOx y SO: producto de la

combustién de syngas, se opté por seguir los lineamientos de la legislacién de la Union
Europea.
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Segun la legislacion de la Union Europea, los valores limites de emision para NOx y SO, son
de 400 mg/Nm3, i1

5. Requerimientos para motor de combustion interna

Para la generacion de energia eléctrica se utilizard un motor de combustion interna. Dicho
motor presenta ciertos requerimientos en cuanto a la concentracion de alquitranes vy
particulas, y a la del agua condensada.

El sistema del pistén cilindrico de un motor de combustion interna no esta disefiado para
manejar solidos, lo que impone limites muy ajustados en cuanto al tar y a las particulas
contenidas en el gas. Entonces las concentraciones de tar y particulas deben estar debajo de
los limites tolerables que son 30 mg/Nm? para particulas y 100 mg/Nm? para tar. ©!

Para el motor de combustion interna, el gas debe ser enfriado hasta aproximadamente 40°CPl
por lo que condensaran el tar y el agua durante el proceso, los cuales deberan ser eliminados.

La cantidad de tar en el syngas depende de las temperaturas de gasificacion y del disefio del
gasificador. Un gasificador downdraft produce niveles de tar de aproximadamente un 2% de
biomasa ingresada, lo cual en este caso corresponde a un valor mayor al limite permitido por
el motor. B! Por lo tanto se debe limpiar y acondicionar el syngas para poder ser introducido
en el motor de combustién interna. A su vez, se deben eliminar el char, cenizas y el agua
condensada.

6. Limpieza y acondicionamiento del gas

Para el caso de estudio, se propuso un sistema de limpieza y acondicionamiento del gas en
seco, de forma de disminuir el uso de agua y asi evitar dafios al medioambiente. Los equipos
gue componen el mismo seran detallados a continuacion, también se mencionaran los
beneficios de este sistema en comparacién con el sistema convencional de limpieza himedo.

Beneficios del sistema de limpieza en seco:

e No se tiene un contacto directo del gas con el agua, por lo tanto, no hay generacion
de agua sucia en el proceso. Por lo tanto, no se requiere un tratamiento para su
posterior vertido.

e No hay olor desagradable ya que no se requiere un estanque de agua ni ninguin
proceso de agua de enfriamiento evaporativo del agua.

La generacion de lodos es mucho menor lo que reduce el manejo de los mismos.
La mayoria de las particulas y el tar son removidos en forma seca haciendo su manejo
mas facil.

e Parte del calor especifico en el gas puede ser recuperado en forma de aire o agua
caliente.

e El sistema seco requiere menos mantenimiento y menos manejo manual. [*%
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Desventajas de limpieza himeda convencional:

Este sistema origina gran cantidad de agua contaminada, aunque puede ser tratada por
métodos biolégicos usuales, pero esto implicaria aumento en los costos. Este tipo de limpieza
es cara, ademas de reducir la eficiencia energética. Vale reflexionar un poco sobre las
consecuencias ambientales y econdémicas que el sistema indica. Una depuracién,
enfriamiento y lavado del gas de sintesis en agua, implica una transferencia de la mayor parte
de la contaminacioén al agua y de esta a los fangos.

La mayor parte de los contaminantes que se transfieren al agua obliga a la construccién de
una planta de tratamiento de aguas residuales de gran envergadura (con frecuencia es mas
cara la planta de tratamiento de las aguas que el propio gasificador). Sin embargo, una parte
de los alquitranes también son solubles y obligan a tratar las aguas con carbén activo antes
de su vertido o reutilizacion. El resto va a parar, obviamente a los fangos.

6.1 Eliminacion de char y cenizas

La eliminacién de cenizas y char se propone a continuacion de la salida del gasificador, es
decir se hace en caliente a la temperatura de salida del gas. Esto asegura que solo se separen
las particulas sélidas de cenizas y char, y no las de tar, por estar en forma gaseosa en el
rango de temperatura de trabajo.

6.1.1 Ciclén

Los ciclones son separadores de gotas y polvo simples y baratos. Son adecuados para
eliminar particulas sélidas de mas de 10 um como prefiltro para el enfriador de gas y la
eliminacion de particulas finas. Los ciclones remueven el material particulado de la corriente
gaseosa, basandose en el principio de impacto inercial, generado por la fuerza centrifuga.

El ciclén es esencialmente una cAmara de sedimentacion en que la aceleracion gravitacional
se sustituye con la aceleracion centrifuga. Los ciclones constituyen uno de los medios menos
costosos de recoleccién de polvo, tanto desde el punto de vista de operacion como de la
inversion. Estos son basicamente construcciones simples que no cuentan con partes moviles,
lo cual facilita las operaciones de mantenimiento; pueden ser hechos de una amplia gama de
materiales y pueden ser disefiados para altas temperaturas (que ascienden incluso a 1000°C)
y presiones de operacion.

Se considerara también si es necesario utilizar un filtro a la salida del ciclon para atrapar las

particulas que el ciclon no retenga. En caso de ser requerido, se debera tener un filtro
ceramico de tela
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Figura 4.1: Esquema de un ciclén

6.2 Filtro de tela

Se usa ampliamente para capturar particulas de polvo finas y para separar la ceniza de los
gases de combustion. Este filtro de tela consiste en una o mas bolsas de filtro fibrosas
soportadas en jaulas de metal encerradas en una camara a través de la cual deben pasar los
gases. El depdsito de las particulas separadas pronto se acumula en la bolsa y establece una
torta de polvo del tamafio de poro apropiado a través del cual no pueden pasar las particulas
adicionales. A medida que se acumula mas polvo, aumenta la caida de presion. Cuando la
torta es de un grosor 6ptimo para la extraccion, la bolsa se agita por presiéon de gas o por
medios mecanicos, lo que hace que el exceso de torta caiga al fondo de la carcasa, donde
finalmente se retira.

Este tipo de filtros son adecuados para la remocion de particulas hasta el tamafio
submicronico. La captura de alta eficiencia de particulas pequefnas es independiente del
tamafio de las aberturas en el tejido del filtro. La razén de esto es que el elemento de captura
primaria es la torta dinamica que se forma en la superficie del filtro. Esta torta, que consiste
en particulas capturadas, presenta una trayectoria circular que captura de manera efectiva
las particulas finas, mientras que las particulas capturadas mas gruesas mantienen una
estructura abierta para promover una alta permeabilidad al gas. Cuando se inserta un nuevo
tejido de filtro, el mecanismo principal de recoleccion de particulas es el tamafio fisico
determinado por las aberturas en el tejido.

Al principio, las particulas pequefias pueden pasar sin capturar hasta que se acumule algo de
acumulacion en el filtro. A partir de este punto, el gas debe pasar efectivamente a través de
un lecho lleno de particulas de tamafio micrométrico. La intercepcion y el impacto emergen
entonces como mecanismos significativos de recoleccién. @
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6.3 Eliminacion de tar
Para eliminar los alquitranes se requiere que condensen, por lo que se necesitan
intercambiadores de calor para disminuir la temperatura del gas producido y a la salida de

dichos equipos filtros para retener el tar condensado.

6.3.1 Intercambiador de calor

Los intercambiadores de calor son dispositivos cuya funcién es transferir el calor de un fluido
a otro de menor temperatura. La transferencia de calor se produce a través de una placa
metalica o tubo que favorezca el intercambio entre fluidos sin que estos se mezclen.

En el caso de estudio se utilizara un intercambiador de tubos y coraza que funciona a

contracorriente donde el gas de sintesis ingresa por la parte inferior y el agua de enfriamiento
ingresa por la parte la parte superior.

—

Gas de

sintesis

—

Figura 4.2: Esquema de intercambiador de calor.

A la salida de los intercambiadores de calor se propone utilizar filtros compuestos por la
misma cascara de mani, donde se retienen los alquitranes condensados.

6.4 Eliminacion de SO2

Debido a que los compuestos de azufre son corrosivos se decide eliminarlos antes que
ingresen al motor de combustion interna. Ademas, ya que sus emisiones son dafiinas para la
salud y contaminan la atmosfera, se deberan eliminar de tal modo que la cantidad de estos
oxidos emitidos hacia el ambiente cumpla con los valores estipulados en la legislacion que
los reglamenta.
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Para su eliminacién se opté por un equipo de depuracién en seco para evitar el uso de
grandes cantidades de agua y el tratamiento posterior de ella antes de descargarla al
ambiente, ya que en todos los casos de depuradores humedos el agua resultante del proceso
contiene sulfitos y sulfatos disueltos, ambos contaminantes dafiinos para la salud y el
ecosistema. Ademas, los depuradores en seco, en comparacion con los de via humeda,
poseen como ventajas:

e Material de construccién mas barato
e Productos residuales secos
e Simplicidad operativa.

6.4.1 Depurador por via seca

Este método de control de SO, se basa principalmente en el contacto directo de los gases de
combustién con lechada de cal y se genera un subproducto sélido seco, debido a que la
cantidad de agua atomizada en la aspersion se limita a la que se pueda evaporar
completamente durante el proceso. El equipo principal, en donde ocurre la absorcién de SO
y posterior reaccion con la lechada, corresponde a un reactor de flujo vertical que cuenta con
aspersores rotatorios en la parte superior o en la parte lateral, dependiendo de su disefio, los
cuales aseguran una distribucién uniforme de la mezcla y un contacto intimo de los gases
para optimizar la eficiencia y la sequedad de la absorcién en la camara de pulverizacion. El
gas de combustién ingresa por dos lugares ubicados en zonas secas, en la parte superior y
en la parte inferior mediante un dispersor central de gas.

_ Entrada superor
2 de gases

Atomizador rotativo

Dispersor central del gas

L Al colector
= \" do particulas

Entrada Inrerior
de gases

Figura 4.3: Depurador por via seca.

Generalmente este proceso posee un porcentaje de remocioén de 6xidos del 92% o mayor.
Para alcanzar un valor Optimo de eliminacién, es necesario que el flujo de gas sea
acondicionado previamente a 121-177 °C. Luego de salir del reactor, es necesario que el flujo
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ingrese a un equipo colector de polvos, que puede ser un filtro electrostatico o una camara
de filtros de tela, ya que el producto corresponde a sélidos en suspension. [’}

6.5 Eliminacion de agua condensada

Dado que el motor de combustion interna requiere bajos niveles de agua contenida en el gas
de entrada, se decide utilizar un sistema de eliminacién de agua que permita el ingreso del
gas en las condiciones 6ptimas de humedad. Ademas, teniendo en cuenta que se colocaron
intercambiadores de calor para la condensacién del tar (detallado mas arriba), la reduccion
en la temperatura de la corriente gaseosa producto de la presencia de estos equipos genera
a su vez la condensacion del agua existente en el gas, que debera ser eliminada para cumplir
con lo establecido y evitar los efectos dafiinos del golpe de ariete aguas abajo de los
intercambiadores.

6.5.1 Filtros demister (Desnebulizador)

El demister o eliminador de niebla consiste en un conjunto de mallas de hilos tejidos formando
un cuerpo denso disefiado para separar liquidos en forma de pequefias particulas contenidos
en vapores y gases.

| =pGAS
DESHIDRATADO

tttttt

{DEMISTER

GAS w=p
-

AGUA

Sttt

AGUA <= |

Figura 4.4: Esquema de un equipo con filtro demister.

El fluido gaseoso contaminado con un liquido pasa a través de los primeros espacios libres
del elemento filtrante. Las particulas de liquido contenidas en el fluido gaseoso son muy
pequefias, incluso vapor. Debido al proceso de estrangulacién estas particulas se ponen en
contacto unas con otras, aumentando su tamafio y se inicia la formacion de pequefias gotas.
Las pequefias gotas a través de sucesivos estrangulamientos del elemento filtrante chocan
entre si, aumentan su tamafio hasta que se desprenden del elemento filtrante y caen por
gravedad. El proceso es continuo. El resultado es la eliminacién (99,9%) de liquido de fluido
gaseoso. Lo antes descrito es conocido como principio de coalescencia.

El disefio se ajusta a las especificaciones de los fluidos del proceso y presentan un amplio
rango de condiciones de trabajo en la separacion de contaminantes liquidos. Ademas, posee
una baja pérdida de carga admitiendo velocidades del gas altas y no modificando las
condiciones operativas en gran medida.
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Estos equipos son basicos en plantas de tratamiento de gases de combustion y control de
corrosion debida a condensaciones. Todos ellos poseen un sistema de purga o drenaje
integrado.

6.6 Eliminacion NOx
Dado que las emisiones de Oxidos de nitrébgeno son extremadamente perjudiciales es
necesaria su eliminacion de modo tal que la cantidad de estos Oxidos emitidos hacia el

ambiente cumpla con los valores estipulados en la legislacion que los reglamenta.

En cuanto a los equipos de eliminacion de NOx, la Tabla 4.3 describe los pardmetros més
relevantes de los tres principales o0 mas comunes equipos dedicados a tal fin.

Tabla 4.3: Resumen de los pardmetros y comparacion entre las técnicas utilizadas para la
eliminacion de los NOx.

Técnicaparala Porcentaje de
Caracteristicas
eliminacion de NOy reduccion de NOy

Absorcién mediante T2 de operacién: 352C

reaccién quimica Reactivo: H,S04

Reduccién mediante T2 de operacién: 850-1050 2C
reaccion selectiva no 40-50 % Reactivo: amoniaco, urea
catalitica (SNCR) Relacion NH3:/NOy: 1,5-2,5
Reduccion mediante T2 de operacién: 250-450 2C
reaccién quimica Reactivo: amoniaco, urea
catalitica selectiva R Relacién NH:/NOy: 0,8-1,0
(SCR) Utilizacién de catalizador

Asi pues, la técnica mas eficiente es la reduccion mediante reaccion quimica catalitica
selectiva (SCR), ademas de que se transforman los NOx en nitrégeno gas sin producir ningin
subproducto ni residuo; por lo tanto, sera la opcion elegida.

6.6.1 Reduccion mediante reaccion quimica catalitica selectiva (SCR)

Esta técnica se basa en un proceso catalitico en el que se reducen de forma selectiva los
oxidos de nitrdgeno en presencia de un catalizador mientras que el agente reductor
(amoniaco o urea) se oxida a nitrdgeno gas. El hecho de que la reaccion se lleve a cabo sobre
la superficie del catalizador hace posible que la temperatura necesaria esté comprendida en
el rango 250-450 °C.

A nivel de operacion, cuanto mayor sea la relacién NHs/NOx (o urea) alimentada, mayor sera
la eficiencia conseguida. No obstante, también aumentara la cantidad de amoniaco que no
ha reaccionado y que se desaprovecha en la corriente de gases. La clave de una operacion
Optima es la alimentacion de amoniaco en tal medida que se consiga un buen rendimiento a
la vez que se minimiza la cantidad de amoniaco no reaccionado.
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La eleccion del catalizador es determinante en el proceso, ya que influye en parametros
claves como son la temperatura de operacion y la extension de la reaccion. Existen cuatro
materiales diferentes utilizados como catalizadores:

1. Oxidos metélicos (de vanadio, tungsteno, molibdeno o cromo) sobre base de didxido
de titanio (TiOy)

2. Zeolitas

3. Oxidos de hierro envueltos por una fina capa de fosfato de hierro

4. Carbono activo

La eleccidn del catalizador también condiciona directamente los costos de operacion, ya que
no todos tienen las mismas propiedades, costo y vida util. Segun todos ellos, se optd por un
catalizador de carbdn activado debido a que con su utilizacién se logran minimizar los costos
de produccién y operacion del catalizador al mismo tiempo que se logran cumplir con los
requerimientos de emision. De hecho, el aumento de las restricciones que se contemplan en
la legislacion que regula las emisiones de los contaminantes a la atmdsfera ha generado un
considerable aumento en el consumo de carbono activo para aplicaciones medioambientales
en fase gas. 14

En nuestro caso, se opera con un motor que cuenta con un sistema de eliminacion de 6xidos
de nitrégeno, por lo que es innecesario el uso del equipo SCR. En la Tabla 4.4 se muestran
las emisiones que informa la marca fabricante. La eleccion del motor se justificara en el
Capitulo 6.

Tabla 4.4: Emisiones del equipo motogenerador

U o/bhp_hr =1 =11 <1 =1 < 1.1 =1

oo g/bhp.hr <1.B < 1B < 1.8 <18 < 1.E <1.B
THC (In C1basa) g/bhp.br %35 <35 <35 %35 <35 <35
NMHC {In C1 basa) o/bhp_hr <07 <07 <07 <07 < 0.7 <07

7. Balances de masa por etapas

7.1 Balance de masa para el gasificador

En la Tabla 4.5 se definen las corrientes de entrada al gasificador.

Tabla 4.5: Flujos de entrada al gasificador.

Aire (kg/h) Céscara de mani (kg/h) Masa total de entrada (kg/h)

2025,87 1280 3305,87

Para el calculo de los flujos a la salida del gasificador se utiliz6 el modelo planteado en el
Capitulo 2 (Giltrap) respetando las dimensiones calculadas en el Capitulo 3. En la Tabla 4.6
se muestran los flujos de cada especie a la salida del gasificador.
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Tabla 4.6: Flujos de salida de syngas del gasificador.

Flujos molares

(mol/s) 15,16

Flujos mésicos

(kg/h) 1527,96 | 475,30 | 924,85 | 126,63 | 80,21 71,37 | 3206,32

Composicién
volumeétrica (%)

37,26 7,38 22,55 541 3,04 24,36 100

Segun datos de bibliografia, ®! la cantidad de tar formado se puede estimar como un 2% del
flujo de biomasa de entrada, en el caso mas conservador. Luego la misma resulta en 25,6
kg/h.

7.2 Cantidades de 6xidos de azufre y nitrdgeno generadas
A partir de los porcentajes masicos de azufre y nitrdgeno presentes en la biomasa (ver Tabla
4.7), se puede estimar la cantidad de 6xidos de azufre y nitrdgeno que se generan en la

gasificacién y que saldran como contaminantes de la corriente gaseosa.

Tabla 4.7: Propiedades de la cascara de mani [19]

Proximate analysis (ar, wt.%) Ultimate analysis (ar, wt.%)
Moisture 11.41 Carbon 44.34
Ash 5.96 Hydrogen 6.35
Volatile organic content 65.65 Nitrogen 0.79
Fixed carbon 17.34 Sulfur 0.29
LHV, (M]/Kg) 17.47 Oxygen 45.47

Other?® 2.76
Bulk density (kg/m?>) 60

2 Other by difference.

Primeramente, se determinan las cantidades de azufre y nitrégeno que posee la biomasa:

1

Moles N = fracciéon masica N en biomasa * flujo masico de biomasa * —————
PM Nitrégeno

gN kg biomasa g biomasa 1mol N mol N
Moles N = 0.0079 ———  * 1057,664 —— - * = 596,825 ———
g biomasa h kg biomasa 14gN h
Moles § 6m mAsica S en bi Iwio mAsico de bi 1
= * ¥ —
oles fraccién masica S en biomasa * flujo masico de biomasa PM Azufre
gSs kg biomasa g biomasa 1mol N mol S
Moles S = 0.0029 —— x 1057,664 ———— - * = 95,8508 ——
g biomasa h kg biomasa 32gN h
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Donde 1057,664 kg/h es el valor del flujo de biomasa en base seca sin ceniza, que ingresa al
gasificador y las fracciones masicas son para dicho flujo.

Dado que se desconocen los porcentajes de NO2 y NO que se forman a partir del nitrégeno
presente en la biomasa y asumiendo que todo este nitrdgeno genera 6xidos, se calcula un
promedio de los pesos moleculares. En el caso del azufre, s6lo formara SO, entonces se usa
el peso molecular del mismo.
Moles SO, = Moles S = 95,8508 mol/h
Flujo masico SO, = Moles SO, * PMS0, = 95,8508 mol/h 64 g/mol = 6,13 kg/h

Moles NO, = Moles N = 596,825 mol/h

Flyjo masico NO, = Moles NO, x 2228 = 556825 mol/h » 4220 gfmol =22, 68 kg/h

Teniendo en cuenta los limites requeridos por la Unién Europea, se escogieron los equipos
de separacion ya previamente mencionados.

Luego, el flujo char y cenizas se calcula como la diferencia entre los flujos de entrada y salida
del gasificador:

Flujo char y cenizas = Flujo entrada - Flujo salida gas - Flujo salida tar
Luego, en la Tabla 4.8 se pueden ver los flujos totales de entrada y salida del gasificador.

Tabla 4.8: Flujos de entrada y salida del gasificador

Oxidos Chary
de cenizas
nitrégeno salida

Aire Biomasa Entrada Salida Tar Oxido de

entrada entrada total modelo salida azufre
(ko) (ko) (koh) ko) ko) kgh) TR

2025,86 1280 3305,86 | 3206,32 25,6 6,13 22,68 45,13

Cabe destacar que el modelo no contempla la formacion de 6xidos de nitrogeno y azufre, por
lo que el flujo de aire que se ingresa para realizar el modelado cinético es menor, ya que se
le resta el caudal de oxigeno que corresponde a la combustion de nitrégeno y azufre, aunque
se sabe que en realidad el caudal de aire con que se opera corresponde al total. Entonces, a
la salida del gasificador se tendr& el caudal informado por el modelo mas lo correspondiente
a la formacion de 6xidos de N y S, que aun no son eliminados en esta etapa. Resulta:

Flujo gas salida gasificador = 3206,32 kg/h + 22,68 kg/h + 6,13 kg/h = 3235,13 kg/h
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8. Diagrama de flujo

A continuacion, se presenta el diagrama de flujo preliminar, en base a lo analizado y expuesto
anteriormente. En la Figura 4.5 se muestra el diagrama de flujo con el sistema de limpieza y
acondicionamiento en seco propuesto.

G1

=

£ G5 x
(@] Motor
5 5 G6
S k]
'-‘3 G4 5
‘é G3 | Separador o
:]—l: S de Azufre -
cictén | 2| | £
G aire | Gasificador
\:’

Tar

Cenizas v

Agua

Figura 4.5: Diagrama de flujo de la planta.
En la Tabla 4.9, se muestran los flujos correspondientes al diagrama.

Tabla 4.9: Flujos correspondientes al diagrama.

(kg/h) 1280 2025,86 | 3260,83 | 3235,56 | 3229,61 3149,48 3147,82

Para el céalculo de los flujos se planteé lo siguiente:

e G2 corresponde al flujo de salida del gasificador, una vez ya eliminados el char y las
cenizas.

Se calcula el flujo eliminado de sélidos segun el requisito del motor de 30 mg/Nm?.
Valor limite = 30 mg/Nm3
Qnormal = 0,91 Nm3/s = 3278,44 Nm3/h

Se convierte la cantidad de char limite a unidades de kg/h:
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Valor limite = 30 mg/Nm?3 % 3278,44 Nm3 /h = 98353,30 mg/h = 0,098 kg/h
Entonces se deben eliminar,
Solidos eliminados = 45,13 kg/h — 0,098 kg/h = 45,03 kg/h

e G3esigual a G2 restandole el flujo de tar eliminado, considerando que el tar resultante
es igual al limite establecido para el motor (100 mg/Nm?3).

Valor limite tar = 100 mg/Nm3
Se convierte la cantidad de tar limite a unidades de kg/h:
Valor limite = 100 mg/Nm3 « 3278,44 Nm3/h = 327844 mg/h = 0,33 kg/h
Entonces se deben eliminar,
Tar eliminado = 25,6 kg/h — 0,33 kg/h = 25,27 kg/h
e G4 resulta de restar a G3 la cantidad de 6xidos de azufre eliminados, la cual segun el
equipo usado corresponde, para el peor de los casos, al 97% de los 6xidos de S que
ingresaron. [/
Eficiencia = 0,97
S0, = 6,13 kg/h
S0, eliminados = 0,97 * 6,13 kg/h = 5,95 kg/h
S0, retenido = 6,13 kg/h — 5,95 kg/h = 0,18 kg/h
Valor limite SO, = 400 mg/Nm3 % 3278,44 Nm3/h = 1,31 kg/h

e G5 corresponde a la resta entre G4 y el flujo de agua eliminado, que al utilizar un
demister corresponde al 99,9% del agua existente. !

Eficiencia = 0,999
Agua = 80,21 kg/h (a la salida del gasificador, segun modelo)
Agua eliminada = 80,21 kg/h * 0,999 = 80,13 kg/h
e (6 resulta de restarle a G5 el flujo de 6xidos de nitrégeno:

NOx (salida gasificador) = 22,68 kg/h
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Segun Tabla 4.4, la salida de emisiones de NOx del motor (873 kW) resulta menor a 1,1
g/HP*h, lo que resulta en:

NOx (salida motor) = 1,2 * 873 kW =1047,6 g/h

kW xh
NOx (salida motor) = 1,05 kg/h
El valor limite de emisiones de NOx es de 400 mg/Nm?3
Valor limite = 400 mg/Nm3  3278,44 Nm3/h = 1311376 mg/h = 1,31 kg/h

Valor limite NOx = 1,31 kg/h

Tabla 4.10. Flujos masicos entrantes al sistema.

Gaire TOTAL (kg/h)

ENTRADAS (kg/h) 2025,86 3305,86

Tabla 4.11. Flujos masicos salientes del sistema.

Tar Char+cenizas | SO, NOx  Agua G6  TOTAL (kg/h)

SALIDAS (kg/h) 80,13 | 3147,82 3305,86

Como se puede ver en las Tablas 4.10 y 4.11, los flujos totales de entrada y salida dieron
iguales, lo que era de esperarse ya que el proceso es continuo y no hay acumulacion de
masa.

Consideraciones:

En todos los casos se verifico que se cumplia con la legislacion vigente.
Se coloc6 el depurador por via seca (eliminador de 6xidos de azufre) entre los
intercambiadores (eliminadores de tar) por las condiciones de temperatura a las que
opera este equipo.

e Los filtros posteriores a los intercambiadores, retienen el tar condensado en los
mismos.

e Las corrientes en color celeste representan el agua de servicio utilizada en los
equipos, la cual debe ser ablandada de forma de evitar acumulacién de sarro. El agua
a utilizar en el sistema propuesto sera recirculada y enfriada con el fin de ahorrar el
consumo de la misma y disminuir la contaminacién ambiental.
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9. Conclusién

Como primera instancia se analiz6 el estado de la materia prima antes de ser introducida al
gasificador. Como la humedad y tamafio de la cdscara de mani estan dentro de los rangos
aceptables para un gasificador tipo downdraft se decidi6 prescindir de un secador y molienda.

A partir de un analisis de las impurezas y contaminantes presentes en el gas de sintesis a la
salida del gasificador se propuso un diagrama de limpieza de dicho gas capaz de cumplir con
los requerimientos ambientales y del motor de combustion interna a utilizar al final de la linea.
El método de limpieza elegido es en seco. A su vez, para la eleccién de cada equipo se
tuvieron en cuenta los rangos de operacion éptimos de cada uno y las temperaturas a las que
condensan ciertos compuestos, como los alquitranes y el agua.
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Capitulo 5

Diseno del sistema de purificacion
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1. Introduccidén

En este capitulo se presentara el disefio de los equipos criticos del sistema de purificacion
del gas de sintesis. Se realizara de acuerdo a lo expuesto en el Capitulo 4, en donde se
definieron las operaciones de separacion, limpieza y acondicionamiento, junto con los equipos
a utilizar y la secuencia de los mismos en cuanto a su disposicion en la planta.

Los equipos criticos a ser analizados en el presente capitulo seran tnicamente aquellos que
afecten, por su mal dimensionamiento o falla, directamente las emisiones generadas o los
niveles de ciertos contaminantes por encima de los deseados en la corriente de gas de
syngas.

Se tienen los siguientes equipos siguiendo el orden del diagrama de flujo: ciclon, filtro
granular, depurador por via seca para 6xidos de azufre con filtro electrostatico a la salida y
por ultimo el filtro demister.

Con respecto a la eliminacién de 6xidos de nitrégeno, se utiliza un motor que tiene integrado
un sistema de retencién de los mismos por lo que no se contempla un equipo de limpieza
especial. Sin embargo, en el Anexo se disefia un equipo para la eliminacién de dichos éxidos
gue luego fue descartado por lo mencionado anteriormente.

2. Principales contaminantes

2.1 Dioxido de azufre (SO2)

Los 6xidos de azufre se generan sobre todo durante la combustion, pues el azufre contenido
en los combustibles se oxida en el proceso; por consiguiente, las emisiones de 6xidos de
azufre dependen casi exclusivamente del contenido de azufre del combustible.

Consecuencias de las emisiones de SO,

El SO, tiene un efecto muy dafiino en plantas, animales y humanos. En la atmésfera puede
continuar oxidandose y formar triéxido de azufre SO3 que reacciona con el vapor de agua que
se encuentra en el aire para formar acido sulfarico. Este forma parte de la lluvia acida, la cual
es nociva para los seres vivos.

El azufre es un compuesto altamente nocivo para la salud de las personas. Por ejemplo, un
nivel de 300 ug/m® (microgramos por metro cubico) de aire implica un riesgo potencial para
la salud humana, pero para los arboles, 200 ug/m? es extremadamente peligroso. Debido a
eso, los 6xidos de azufre (SO,) y el acido sulfarico (H.SO.) se relacionan con el dafio y la
destruccion de la vegetacion, deterioro del suelo, materiales de construccion, animales, lagos
y rios.

Efectos para la salud:

e Dificultad para respirar
e Inflamacién de las vias respiratorias
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e [rritacion ocular por formacion de acido sulfuroso sobre las mucosas

e Alteraciones psiquicas

e Edema pulmonar: es una acumulacion anormal de liquido en los pulmones, en
especial los espacios entre los capilares sanguineos y el alvéolo, que lleva a que se
presente hinchazon. Es causado por una insuficiencia cardiaca. El dioxido de azufre
también se ha asociado a problemas de asma y bronquitis crénica, aumentando la
mortalidad en personas mayores y nifios.

En cuanto a los efectos de su consumo:

En dosis bajas provoca irritaciones en el tubo digestivo y hace inactiva la Vitamina B. En
grandes dosis puede provocar dolores de cabeza, nauseas, vomitos, alergia, irritacion de los
bronquios y asma.

2.2 Oxidos de nitrégeno (NOXx)

El término NOXx se refiere principalmente a la emisiébn acumulativa de 6xido nitrico (NO), en
menor medida a la emision de diéxido de nitrogeno (NO), y en minimas cantidades a otras
especies a partir de nitrégeno, las cuales son producto de la combustién. Aunque en origen
la proporcion es la anterior, una vez que entran en contacto con la atmaosfera, la mayor parte
del NO se oxida a NO,. @

Consecuencias de las emisiones de NOx

Diversos estudios epidemiol6gicos muestran que la exposicién aguda a NO- puede provocar
lesiones en las vias respiratorias y en los pulmones, ocasionando una reduccion de la
capacidad pulmonar y una mayor sensibilidad a los alérgenos. En el caso de exposiciones
prolongadas se observan cambios irreversibles en la estructura y funcién de los pulmones,
especialmente en los nifios y en las personas que padecen alguna patologia respiratoria,
como por ejemplo los asmaticos.

Una breve exposicién a concentraciones elevadas puede ocasionar irritacion en los pulmones
y en los ojos. A largo plazo los efectos son peores, dificultan el desarrollo pulmonar de los
nifos y fomentan la aparicién de enfermedades pulmonares e incluso cerebrovasculares.
Bastan 150 ug/m3 de ozono (Oz) para producir dafios en las personas.

Ademas de sus efectos en la salud, los 6xidos de nitrégeno causan importantes afectaciones
al medio ambiente, y también puede provocar un aumento del calentamiento global. El NO;
al igual que el oxido de azufre se oxida facilmente en el vapor de agua de las nubes hasta
llegar a formar acido nitrico (HNO3), uno de los principales constituyentes de la lluvia acida.
Los NOy contribuyen a efectos ambientales como la lluvia acida y la formacién de ozono
troposférico, también participan en el neblumo y algunas afecciones contra la salud. !

2.3 Particulas en suspension (PM)

Las particulas en suspension son todas las particulas sélidas y liquidas que se encuentran
suspendidas en el aire. Estas particulas tienen una gran variedad de tamafos, desde grueso
hasta fino y ultrafino. Por ello se clasifican segun su medida y segiin como se comportan al
respirarlas:
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e Particulas de didmetro igual o inferior a 10 ug (PM10) — suelen llegar méas alla de la
garganta.

e Particulas de diametro igual o inferior a 2,5 ug (PM2,5) — pueden llegar hasta los
pulmones.

e Particulas ultrafinas, con un didmetro igual o inferior a 0,1 ug — pueden pasar de los
alvéolos pulmonares a la sangre.

Presentan composiciones y origenes dispares. Estas pueden ser emitidas al aire de forma
directa cuando provienen de fuentes como los procesos de combustion o el polvo arrastrado
por el viento; o bien formarse en la atmdsfera por la transformacion de gases emitidos como
el dioxido de azufre.

A su vez, como se explicé en el Capitulo 4, se deben eliminar las particulas dadas por el char
y cenizas, ya que afectan el motor de combustion interna que se utiliza para generar energia
eléctrica.

Consecuencias de las emisiones de las PM

El tamafio de las particulas define su peligrosidad, por su distinta capacidad de penetracion
en el cuerpo humano como ya se ha explicado anteriormente. Existen grupos mas propensos
a tener problemas de salud como consecuencia de las particulas presentes en el aire,
especialmente la gente mayor, los nifios, las personas con enfermedades cardiacas y
pulmonares, y los asméticos.

Las particulas ultra finas son capaces de causar mas problemas que las particulas mas
grandes e implican riesgo de muerte por enfermedad isquémica del corazén o arritmia letal,
al dejar pasar facilmente estas particulas del aire inspirado hasta la sangre. También se
apunta que el aumento en la concentracién de PM 2,5 incrementa la frecuencia cardiaca y
causa un mayor riesgo de arritmia. 1!

3. Equipos

3.1 Ciclon

El equipo de recoleccion de polvo que se usa con mayor frecuencia es el ciclon. Los ciclones
remueven el material particulado de la corriente gaseosa, basandose en el principio de

impacto inercial, generado por la fuerza centrifuga. La Figura 5.1 muestra el movimiento de
las particulas mayores hacia las paredes del ciclon.
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Figura 5.1. Mecanismos de coleccién de particulas en un ciclén

El ciclon es esencialmente una camara de sedimentacion en donde la aceleracion
gravitacional se sustituye por la aceleracion centrifuga.

Los ciclones constituyen uno de los medios menos costosos de recoleccion de polvo, tanto
desde el punto de vista de la operacion como de la inversién. Estos son basicamente
construcciones simples gque no cuentan con partes méviles, lo cual facilita las operaciones de
mantenimiento. Pueden ser hechos de una amplia gama de materiales y pueden ser
disefiados para altas temperaturas (que ascienden incluso a 1000°C) y elevadas presiones
de operacion.

Los ciclones son adecuados para separar particulas con diametros mayores de 5 um; aunque
particulas muchos mas pequefias, en ciertos casos, pueden ser separadas.

Los ciclones presentan eficiencias mayores que la cAmara de sedimentacion gravitacional, y
eficiencias menores que los filtros de talegas, lavadores y precipitadores electrostaticos.

En un ciclon, el gas entra en la camara superior tangencialmente y desciende en espirales
hasta el 4pice de la seccidén cénica. Luego, asciende en un segundo espiral, con diametro
mas pequeiio, y sale por la parte superior a través de un ducto vertical centrado. Los sélidos
se mueven radialmente hacia las paredes, se deslizan por las mismas, y son recogidos en la
parte inferior. El disefio apropiado de la seccién conica del ciclén obliga al cambio de direccién
del vértice descendente. El vortice ascendente tiene un radio menor, lo que aumenta las
velocidades tangenciales. En el cono se presenta la mayor coleccion de particulas,
especialmente de las particulas pequefias al reducirse el radio de giro.
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Figura 5.2. Vortices en el ciclon

Los ciclones son un dispositivo de control de material particulado bastante estudiado, el
disefio de un cicldn se basa normalmente en familias de ciclones que tienen proporciones
definidas.

Las principales familias de ciclones de entrada tangencial son: ciclones de alta eficiencia,
ciclones convencionales y ciclones de alta capacidad. La Tabla 5.1 presenta el intervalo de

eficiencia de remocion para las diferentes familias de ciclones. !

Tabla 5.1. Intervalo de eficiencia de remocion para las diferentes familias de ciclones familia de

ciclones. B
N ) Eficiencia de remocion (%)
Familia de ciclones
PST PM10 PM2.5
Convencionales 70-90 30-90 0-40
Alta eficiencia 80 -99 60 - 95 20-70
Alta capacidad 80-99 10-40 0-10

Los ciclones de alta eficiencia estan disefiados para alcanzar mayor remocion de las
particulas pequefias que los ciclones convencionales. Los ciclones de alta eficiencia pueden
remover particulas de 5 um con eficiencias hasta del 90%, pudiendo alcanzar mayores
eficiencias con particulas mas grandes. Los ciclones de alta eficiencia tienen mayores caidas
de presion, lo cual requiere de mayores costos de energia para mover el gas sucio a través
del ciclén. Por lo general, el disefio del ciclon esta determinado por una limitacion especificada
de caida de presion, en lugar de cumplir con alguna eficiencia de control especificada.
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Los ciclones de alta capacidad solamente garantizan la remocion de particulas mayores de
20 um, aunque en cierto grado ocurra la coleccion de particulas mas pequefias. Se ha
reportado que los multiciclones han alcanzado eficiencias de recoleccion de 80 a 95 % para
particulas de 5 pm. B!

El tamafio de las particulas presentes en el gas de sintesis se muestra a continuacion en la
Tabla 5.2. Estos datos hacen referencia a particulas de combustible grandes (tamafio superior

a 60 ym), que normalmente suelen generar menores concentraciones de polvo en el gas.

Tabla 5.2. Distribucién de tamafio de particulas para didmetros mayores a 60 micrémetros. 4l

Tamaiio de las particulas de gas (um) Porcentaje en el gas (%)
mas de 1000 1,7
1000 — 250 247
250 - 102 23,7
102-75 7.1
75— 60 B3
menos de 60 M5

Asi mismo, para las particulas con tamafo inferior a 60 um se presentan los datos expuestos
en la Tabla 5.3.

Tabla 5.3. Distribucién de tamario de particulas para diametros menores a 60 micrémetros.

Tamaio de las particulas de gas (pm) Porcentaje en el gas (%o )
60— 50 ) 12
50— 30 17
30-10 26
10-5 45

Como se tiene un gran porcentaje de particulas de gas de entre 5y 10 micrones, se decide
utilizar un ciclén de alta eficiencia. La Tabla 5.4 muestra las caracteristicas para este tipo de

ciclones.

Tabla 5.4. Caracteristicas de los ciclones de alta eficiencia [®!

: Tipo de ciclon
Dimension Nomenclatura . :
Stairmand Swift Echeverri

Diametro del ciclon Dc/Dec 1.0 1.0 1.0

Altura de entrada alDc 0.5 D42 0.5

Ancho de entrada /Dc 0.2 021 0.2
Altura de salida SiDc 0.5 0.5 0.625

Diametro de salida Ds/Dc 0.5 04 0.5

Altura parte cilindrica hiDc 1.5 1.4 1.5

Altura parte conica z/De 25 25 25

Altura total del ciclon H/Dc 4.0 3.8 40
Diametro salida particulas B/Cc 0.375 04 0.375
Factor de configuracion G 551.22 £88.85 585.71

Numero cabezas de velocidad NH 6.4 824 64

Ndmero de vortices N 55 6.0 5.5
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En primera instancia se debe conocer a partir de qué diametro la corriente de syngas sera
capaz de arrastrar las particulas hacia el ciclon y cuales quedaran retenidas en el fondo del
gasificador.

Se parte de la expresion de velocidad terminal valida para cualquier régimen en estado
estacionario:

V. = 4xDp*g*(Psslido—P)
® 3xpxfq

Dénde: D es el diametro de la particula
g es la gravedad
P saiido €S la densidad del solido
p es la densidad del fluido, es decir del syngas
fq es el factor de friccion
24 24xp

Se supone régimen de Stokes donde fog= — =
Re p*Dp*v

para Re entre 0,001 y 1 para sélidos

en suspension.

En el gasificador se asume que todas las particulas son arrastradas ya que el flujo es
descendente y el syngas sale del reactor por la parte inferior, pero en la cafieria desde el
gasificador al ciclon se debe hacer el calculo correspondiente, ya que para ingresar por el
ciclon el fluido debe ascender. Se sabe que se tiene un diametro interno de cafieria de 387
mm, segun lo que se expone en el Capitulo 6. Segun lo que se obtuvo en el Capitulo 4, se
cuenta con un caudal volumétrico de syngas a la salida del gasificador de 2,96 m?/s. Se tiene
entonces una velocidad en la cafieria de:

Q296 m3/s 516
V=LA DE - n/a0387Tm . 2o1em/s

Para el caso de nuestro syngas se obtiene del simulador Unisim la densidad del mismo a
15°C y 1 atmdsfera. Para obtener la densidad a la temperatura y presién de salida del
gasificador (1043 K; 1,17 atm):

Pogsx = 0,927 kg /m?
288 * 1,175 \
Pioazk = 0,927 * m =0,3 kg/m

Ademas, se tiene para el syngas a la temperatura de salida de gasificacion una viscosidad de
u=14235%10"°Pa *s.

Para la densidad de la particula se buscaron en bibliografia densidades tipicas de particulas

sélidas de char obtenido a partir de diferentes biomasas y se estim6 un promedio. En la Tabla
5.5 se muestran las densidades obtenidas a partir de diferentes experimentos, donde la
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densidad aparente tiene en cuenta el volumen de sélidos + poros, mientras que la real sélo
el de sélidos:

Tabla 5.5 Datos experimentales de densidades de particulas de sélidos de syngas. !

Tiempo de Densidad real, Densidad aparente
Carbén desvolat., glom’ 0.1013 MPa, p'om’
Ms a0 ¢ LoooC | 1o00c | eootc 1,600 °C 1,700 %
. 1.584 = 1.639 = 1.773 = o R .
H 0.002 0003 0.002 b7 b7k 1749
La 1.577 = 1.697 = 1.765 +
50} 1.762 (.866 0,58
Yolanda 150 0,002 {002 L0002 0.7¢ 00t 883
1506 = | 1813+ 1.714 +
W) 1804 1.064 0,914
i 0.002 0.002 0.002 -8 e 116
. 1.6H2 = 1.745 = 1.754 = -
00 0.006 0.005 0.006 H.ab8 HoBl b
. - 17182 | 1791+ | 1821 + - o o
Thareshy 150 nons . - 0587 (.593 [.5495
. 1.798 = 1.877 = 1881 = i i .
ElLL 0.005 0010 0.004 0616 1.631 063
- 1,562 = | 1.562 + 1672 + - - g
(s} £LO05 (1. A04 L0006 [.5342 ook 1572
El . 1,586 = | 14614+ 1677 + -0 s 052
Cerrejon " 0.004 0.002 oopa | 0.5¢ .59
1,591 = | 1.699 + 1.702 + o -
M) . g g 0.502 (L60G 0614

Para nuestro caso, se opera a una temperatura que ronda los 800 °C, se calcula entonces un
promedio de los valores de densidad aparente a la temperatura de 900 °C, que es la méas
baja para la cual se tienen datos, resultando en un valor de p, = 637 kg/m3. Cabe destacar
gue segun lo observado en la Tabla 5.5, la densidad no depende tanto de la temperatura,
sino mas bien del tipo de biomasa.

De la expresién de la velocidad terminal se despeja el diametro critico de separacion.

= 4+Dp*g*(Psslido—P) _  |4*DD?+v*g*(Psslido=—p)
3%p*fq 3x24np

D =1751 um
Se verifica régimen de Stokes supuesto:

_pxDpxv
u

Re = 311,57

El régimen supuesto no se verifica, ya que éste es valido para valores de Re entre 0,001y 1.
Por lo tanto, se recalcula el Dp critico para régimen de Newton (Re mayores a 1000), donde
el fd es constante e igual a 0,44. Esto da como resultado un Dp de 10000 um, recalculando
el Re se obtiene:
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_p*Dpxv

Re = 1780

Se verifica el régimen supuesto.

Esto quiere decir que el gas arrastrara a particulas de diametro menores a dicho Dp y pasaran
al ciclon. Segun la Tabla 5.2, todas las particulas del gas son iguales o menores a 10000 um,
por lo tanto todas las particulas seran arrastradas por la caferia.

3.1.1 Disefio de ciclones

Los ciclones se disefian habitualmente de tal modo que se satisfagan ciertas limitaciones bien
definidas de caida de presion. Para instalaciones ordinarias que operan mas o menos a la
presion atmosférica, las limitaciones del ventilador dictaminan, casi siempre, una caida de
presion maxima permisible correspondiente a una velocidad de entrada al ciclén dentro del
intervalo de 15,2 a 27,4 m/s. Por consiguiente, los ciclones se suelen disefiar para una
velocidad de entrada de 22 m/s, aunque no es necesario apegarse estrictamente a este valor.

En la separacién de particulas, la eficiencia de recoleccion puede cambiar sélo en una
cantidad relativamente pequefia mediante una variacion en las condiciones operacionales. El
factor de disefio primario que se utiliza para controlar la eficiencia de recoleccion es el
didmetro del ciclén. Un ciclén de didmetro mas pequefio que funciona a una caida de presion
fija, alcanza la eficiencia mas alta. Sin embargo, los ciclones de diametro pequefio requieren
varias unidades en paralelo para lograr una capacidad especificada. En tales casos, los
ciclones individuales descargan el polvo en una tolva receptora comun. El disefio final implica
llegar a un término medio entre la eficiencia de recoleccion y la complejidad del equipo. Se
acostumbra disefiar un solo ciclén para una capacidad particular, recurriendo a varias
unidades en paralelo s6lo cuando la eficiencia de recoleccion prevista es inadecuada para
una sola unidad.

Un ciclén operara bien, si el receptor de polvo es hermético. Es probable que la causa
individual mas importante para un funcionamiento deficiente del ciclén sea la fuga de aire
hacia la salida de polvo del mismo. Una fuga ligera de aire en este punto provocara una
reduccion muy notable en la eficiencia de recoleccion, sobre todo, cuando se trata de polvos
finos.

En la parte inferior del cono se coloca generalmente una tolva para recibir el material
particulado colectado; la tolva debe tener el volumen suficiente que evite la apertura frecuente
del dispositivo de descarga, ya que la entrada de aire por la parte inferior del ciclon puede
generar resuspension de material colectado.

Para la extraccion continua del polvo recolectado, se acostumbra usar una vélvula rotatoria

de estrella, una valvula de doble cierre, compuertas deslizantes manuales, tornillos sin fin y
valvulas de contrapeso. En la Figura 5.3 se observan algunos de estos dispositivos.?!
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Vakesta retatona

Figura 5.3. Sistemas de descarga en un ciclon

En cualquier caso, es esencial proporcionar la suficiente capacidad de descarga y recepcién
para evitar que el material recogido se acumule dentro del ciclén.

Las siguientes son algunas de las caracteristicas que debe cumplir la corriente de emision
para utilizar ciclones:

a) Caudal de gas: los caudales tipicos de gas para unidades de un solo ciclén son de 0.5 a
12 m®/s a condiciones de referencia. Los caudales en la parte alta de este intervalo y mayores
(hasta aproximadamente 50 m?3/s) utilizan multiciclones. Hay ciclones que se emplean en
aplicaciones especializadas, las cuales tienen flujos desde 0.0005 hasta 30 m?/s.

b) Temperatura: las temperaturas del gas de entrada estan limitadas Unicamente por los
materiales de construccion de los ciclones.

c¢) Concentracién de particulas: las concentraciones tipicas de particulas en el gas van de 2,0
a 230 g/m?® a condiciones de referencia. En aplicaciones especializadas, estas cargas pueden
ser tan altas como 16.000 g/m® y tan bajas como 1,0 g/m3. Bl

El procedimiento general de disefio es el siguiente:

e Seleccionar el tipo de cicléon, dependiendo del funcionamiento o necesidades
requeridas.

e Obtener un estimativo de la distribucion de tamafio de las particulas en la corriente
gaseosa a ser tratada.

e Calcular el didmetro del ciclon para una velocidad de entrada de 22 m/s (opcional), y
determinar las otras dimensiones del ciclon con las relaciones establecidas para las
familias de ciclones con base en el didmetro.

Estimar el nimero de ciclones necesarios para trabajar en paralelo.
Calcular la eficiencia del ciclon vy, si se requiere, seleccionar otro tipo de ciclon.
Calcular la caida de presion del ciclén y, si se requiere, seleccionar otro tipo de ciclon.
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e Calcular el costo del sistema y optimizar para hacer el mejor uso de la caida de presion
disponible o, si se requiere, para dar el mas bajo costo de operacion.

Los ciclones generalmente tienen como parametros de disefio el diametro del ciclon, la caida
de presion y la velocidad de entrada y velocidad de saltacion:

Tabla 5.6. Parametros de disefio para los ciclones de entrada tangencial B!

Parametro Valor
Diametro del ciclon (DC) <10m
Caida de presion <2488.16 Pa
Relacion de velocidades (Vi/VS) <1.35
Velocidad de entrada 15.2-274mis

Calculo de las dimensiones del ciclén

Como ya se dijo, se trabajara con un ciclén de alta eficiencia, y se elige la marca Stairmand
por ser de las mas usuales en remocion de particulas de syngas.

Se calcula el didmetro del ciclon para la velocidad sugerida de 22 m/s, a la salida del
gasificador se tiene una temperatura de 1043 K, pero se tienen pérdidas de calor hasta la
entrada al ciclén por lo que resulta en una temperatura de 941,05 K (los célculos de pérdida
de calor estan detallados en el capitulo siguiente). En este punto, despreciando pérdidas de
carga desde el reactor hasta el ciclén, se cuenta con una presion de 1,191*10°Pa. Se calcula
entonces, el caudal en este punto segun:

Qn*T*P, 091m3/s x273 K 1,013 x 10° Pa
PxT, 1,191 = 105 Pa * 941,05 K

=2,66m3/s

Y el area a la velocidad sugerida resulta:
A=Q/Ug = (2,65m3/s)/(22m/s) = 0,12 m?

Donde A es el area del ducto de entrada, Q el caudal volumétrico de gas y Ug la velocidad
del mismo.

Ademas, se define el area del ducto de entrada segun:
A=ax*b

Para un ciclon Stairmand de alta eficiencia, segun Tabla 5.4:

Altura de entrada al ciclén: a = 0,5 * Dc

Ancho de entrada al ciclén: b = 0,2 * Dc

Entonces, resulta:
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Dc =1,098m

Siendo Dc el diametro del ciclén.

a=055m; b=0,22m

Una vez obtenido Dc se calculan el resto de las dimensiones, segun Tabla 5.4.
Altura de salida del ciclon: S = 0,5« Dc = 0,55 m

Diametro de salida del ciclon: Ds = 0,5 *x Dc = 0,55 m

Altura parte cilindrica del ciclon: h = 1,5 Dc = 1,65 m

Altura total del ciclén: H = 4 * Dc = 4,40 m

Altura parte conica del ciclén: z = 2,5« Dc = 2,75 m

Diametro salida del polvo: B = 0,375« Dc = 0,41 m

La Figura 5.4 representa el ciclon con las correspondientes dimensiones calculadas.

! !
-,
L"l—j

- g B X

Figura 5.4. Dimensiones del ciclon
Estimacion del nimero de ciclones necesarios para trabajar en paralelo

Aunqgue Dc>1,0 m, solo se requiere un cicldn simple, ya que el valor del didmetro del ciclon
esta relativamente cercano a 1,0 m. Este parametro de disefio es una recomendacion, mas
no una imposicion en el momento de disefiar. Por otro lado, algunos autores recomiendan
que para caudales entre 0,5 y 12 m®/s (en este caso se tienen 2,66 m®s) a condiciones de
referencia se utilice un solo ciclon.
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3.1.2 Calculo de la eficiencia del ciclén

No existe un método tedrico sencillo que permita el célculo de la eficiencia (definido como el
porcentaje de la masa de particulas entrante que es separado en el ciclén) de forma exacta.
Esto es, en parte, debido a que, en la practica, particulas pequefias que tedricamente
deberian salir con el gas, a causa de la aglomeracion y del barrido y choque con particulas
mayores, seran capturadas; mientras, particulas grandes que deberian ser retenidas
rebotaran contra las paredes o seran capturadas por turbulencias, escapandose del ciclén.

Existen numerosas teorias sobre el calculo de la eficiencia tedrica de los ciclones, las cuales
relacionan la eficiencia de coleccion y el tamafio de las particulas.

La teoria de Leith y Licht es la que mejor se adapta al comportamiento experimental. Esta
teoria predice las eficiencias de coleccion de material particulado, basandose en las
propiedades fisicas del material particulado y el gas de arrastre, y en las relaciones entre
proporciones del ciclon. E!

La eficiencia fraccional por tamafio de particulas se calcula segun:

_ G.Ti.0.(n+1 w0
wet-e [-2 (SR
D¢
En la cual:

n; = Eficiencia fraccional por intervalos de tamafio.
G = Factor de configuracién del ciclén.

Ti = Tiempo de relajacion para cada particula [s]
Q = Caudal de gas [m?¥/s]

Dc = Diametro del ciclon [m]

n = Exponente del vortice del ciclén

El parametro G esta relacionado con las proporciones del ciclén y Ti agrupa caracteristicas
del material particulado y del gas de arrastre.

La eficiencia total se calcula realizando la sumatoria del producto de las eficiencias
fraccionales por la masa fraccional.

ne = % ni.mi

e

En la cual:

nt = Eficiencia total

ni= Eficiencia fraccional
mi= Porcentaje masico [%)]

Para utilizar estas ecuaciones se debe estar seguro de que el ciclébn no presente

resuspension, ya que el valor real de la eficiencia seria mucho menor al estimado por estas
ecuaciones.
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Para calcular la eficiencia del ciclén, se requiere calcular primero si hay 0 no resuspension ya
gue de presentarse resuspension en el ciclén, la ecuacion de Leith y Licht estaria
sobreestimando la eficiencia del ciclon.

Para hallar la relacion de velocidades se requiere primero estimar la velocidad equivalente y
luego la velocidad de saltacion.

e Velocidad de saltacion y velocidad equivalente

En los ciclones, la velocidad de entrada es un parametro fundamental; velocidades muy bajas
permiten la sedimentacién de particulas y neutralizan el efecto de la fuerza centrifuga
generando disminucion en la eficiencia de coleccion; velocidades muy altas pueden
resuspender particulas previamente colectadas, disminuyendo también la eficiencia. La
experiencia indica que la velocidad de entrada al ciclén debe situarse en el intervalo de 15,2
a27,4mls.

Kalen y Zenz propusieron la existencia de una 'velocidad de saltacion' en el ciclon para
explicar por qué la eficiencia de coleccién algunas veces descendia con incrementos en la
velocidad de entrada. De lo anterior, se puede observar que lo ideal es trabajar con
velocidades de entrada lo suficientemente altas para aprovechar el efecto de la aceleracion
centrifuga, sin sobrepasar la velocidad que implica resuspensién del material ya colectado.
La correlacion semiempirica para la velocidad de saltacion es: Bl

0.4 0,067

4013 W Kb AT

HEINT

. De

Vs =

En la cual:
I/'s= Velocidad de saltacién [m/s].
Vi= Velocidad de entrada del gas en el ciclon [m/s].

W = Velocidad equivalente [m/s].
Kb= Relacion entre el ancho de la entrada y el diametro del ciclon (b/Dc)

La velocidad equivalente se evalla a través de la siguiente ecuacion.

S )
3.p?

En la cual:

pp= Densidad de la particula [kg/m?.
n;= Densidad del gas portador [kg/mq].
u= Viscosidad del gas portador [kg/ms].

Por lo tanto, la velocidad de saltacion es funciéon de las propiedades de las particulas y del
fluido, asi como de las dimensiones del ciclon.
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Resulta entonces con los datos de densidades y viscosidad ya reportados,
W =1,577m/s
Vs =37,82m/s

e Relacion entre velocidades:
Vi/Vs = 0,664

Como Vi/Vs<1,35, no hay resuspension del material particulado.

Como ya se tiene la seguridad de que no hay resuspension de las particulas, se procede a
calcular la eficiencia del ciclén. Para ello, se necesita determinar el factor de configuracién, el
tiempo de relajacion y el exponente de voértice.

e Factor de configuracion

Cuando se tiene un ciclon de una familia de ciclones estandarizados, el factor de
configuracion G es comun para cada familia de ciclones y puede leerse de la Tabla 5.4. Para
el caso del ciclon Stairmand se tiene un factor de configuracion de 551,22.

e Exponente de vortice:

El exponente del vortice resulta de relacionar la velocidad tangencial y el radio de giro de un
movimiento en forma de vértice. Los analisis teéricos revelan que ndebe ser igual a 1,0 en
ausencia de friccién de pared (vortice libre). No obstante, las mediciones reales sefialan que
n puede variar de 0,5 a 0,7 de acuerdo con el tamafio del ciclon y la temperatura; una ecuacion
empirica muy utilizada es la siguiente:

n o= 1-(1 -ﬁ,ﬁ?_rﬂc3=“). [L] 03

En la cual:

n= Exponente del vértice (valor adimensional)
Dc= Diametro del ciclon [m]

T = Temperatura del gas [K]

n = 0,54
e Tiempo de relajacion:

El tiempo de relajacion es el tiempo necesario para que una particula alcance la velocidad
terminal de caida.

_ pp-Dpi?

-
YT 18
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En la cual:

pp= Densidad de la particula [kg/m?]
Dp;= Diametro de la particula [m]
u= Viscosidad del gas [kg/ms]. Bl

En la Tabla 5.7 se reportan las eficiencias fraccionales y los tiempos de relajacion para cada
intervalo de tamafio, como asi también la eficiencia total donde se consideran las particulas
a partir del rango de 1000 a 250 pm.

Tabla 5.7. Resultados de tiempos de relajacion y de eficiencias fraccional y total.
Rango de Dp medic Dp medio

Dp o (um) m ™™
=1000 1000,0 0,001000 1,70 8,356 1,000 1,700
1000 250 625,0 0,00062% 24,70 3,264 1,000 24,700
250 102 176,0 0,000176 23,70 0,259 1,000 23,700
102 75 88,5 0,00008% 7.10 0,065 1,000 7,089
75 &0 67,5 0,000068 8,30 0,038 1,000 8,296
&0 50 55,0 0,000055 4,14 0,025 0,999 4,135
50 30 40,0 0,000040 5,87 0,013 0,556 5,841
a0 10 20,0 0,000020 8,97 0,003 0,970 8,702
10 5 7.5 0,000008 15,62 0,000 0,844 13,176
n total: 97,350

3.1.3 Salida del ciclon

A partir de la eficiencia del ciclon para cada rango de particulas se calcula en unidades de
kg/h cuantas particulas logran ser retenidas en el equipo y cuantas contindan en la corriente
gaseosa.

Se tienen 45,13 kg/h de char y cenizas a la salida de los tres gasificadores (Ver Capitulo 4)
por lo tanto afectando por los porcentajes correspondientes a cada rango de particulas
(Tablas 5.2 y 5.3) y luego por la eficiencia del ciclén para cada rango se obtendran las
cantidades de particulas retenidas en el ciclon y las cantidades que contindan en la corriente
gaseosa.
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Tabla 5.8. Flujos de particulas de entrada y salida del ciclén

. . . Particulas que
Particulas que Particulas retenidas q

REMES {0, ingresan [kg/h] por ciclon [kg/h] e
[kg/h]
>1000 0,767 0,767 0,000
1000- 250 11,147 11,147 0,000
250-102 10,696 10,696 0,000
102-75 3,204 3,204 0,000
75-60 3,746 3,744 0,002
60-50 1,868 1,866 0,002
50-30 2,647 2,636 0,011
30-10 4,048 3,927 0,121
10-5 7,047 5,946 1,101
Total [kg/h] 1,237

Esta cantidad de char y cenizas de 1,237 kg/h no cumple con los limites requeridos del motor
sin embargo a lo largo de la linea se tienen otros equipos que retienen particulas por lo que
se calculara luego la cantidad total presente a la entrada del motor.

La cantidad de cenizas y char que retiene el ciclén (43,893 kg/h) se podran disponer como
fertilizantes para la plantacion de mani.

3.2 Filtro granular

Luego del intercambiador de calor, se coloca un filtro formado por cascara de mani para
retener los alquitranes que condensan al descender la temperatura.

El filtro granular utilizado en este caso estara constituido por un tanque de 100 galones con
material particulado de granulometria diversa. El ingreso del gas impuro, con particulas que
no fueron retenidas en el sistema de separacion aguas arriba de este filtro y alquitran, se dan
en la parte inferior del tanque mientras que la salida del gas limpio se encuentra en la parte
superior del mismo.

A su vez, consta de un agujero de extraccion de alquitran por debajo de la parrilla donde se
asienta el material granular y se condensa todo el alquitran filtrado generando asi un goteo y
eliminacion continua del mismo.

El filtro, como se menciond anteriormente, se llenara con cdscara de mani granulada de
distintos tamafios. En la base del tanque se colocara la parrilla sobre la cual se posiciona una
capa de alambre fino de acero. A continuacion, se coloca el material granular grueso, con una
granulometria promedio de 1,9 a 2,5 cm, sobre él un grano medio con una granulometria de
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1 a 1,9 cm y finalmente el grano fino a muy fino con granulometria de 0,5 a 1 cm. Para
completar el equipo, sobre la capa mas fina de cascara de mani se instalara una lamina de
acero perforado con una tela por debajo de modo de evitar que se arrastren particulas
pequefias de material granulado o las particulas sélidas y gotitas pequefas de tar con las que
habia ingresado el gas de sintesis. Se logra entonces, que solo salga el gas limpio de los
contaminantes detallados.

Este tipo de filtro retiene particulas de hasta 2 micras con una eficiencia cerca del 90%. 16
Por lo tanto para cumplir con los requerimientos del motor se deben colocar dos filtros en
serie. El primero de ellos tendr& una configuracién de capas como la descrita anteriormente.
El segundo tendra dos capas, una con una granulometria entre 0,5y 1 cmy la otra mas fina
entre 0,5y 0,1 cm. Esto es para poder retener las particulas mas finas que no lograron ser
retenidas en el anterior filtro.

Por lo tanto, tomando una eficiencia del 85% en el primer filtro y del 92% en el segundo se
tiene para el char:

Char y cenizas = 1,237 kg/h * (1 —0,85) * (1 —0,92) = 0,0148 kg/h

Respecto a los alquitranes, se considera que seran retenidos con igual eficiencia que
particulas de hasta 2 micras. Por lo tanto, se tendra:

Tar = 25,6 * (1 — 0,85) * (1 — 0,92) = 0,3072 kg/h

Lo cual cumple con los requerimientos del motor que resultan ser de 0,33 kg/h mostrados en
el Capitulo 4.

Una consideracién a tener en cuenta, es el acondicionamiento de este filtro granular. Por mas
de que los alquitranes estén siendo extraidos gota a gota por la parte inferior del filtro, parte
de ellos quedaran retenidos en las cascaras de mani junto con las particulas sélidas que salen
del sistema de separacién aguas arriba de este equipo. Debido a que el material granulado
gue se utiliza es la biomasa con la que se trabaja en el gasificador, una vez alcanzado el
punto de saturacion ! del mismo se deben remover las tres capas de cascara de mani y
reemplazarlas por otras. Sin embargo, el material “sucio” podra ser introducido dentro del
gasificador para generar gas de sintesis con él.

3.3 Depurador por via seca de SO2 SDA

Como se explico en el Capitulo 4 se decidié utilizar un depurador seco para la remocion de
SOs.

Las ventajas de los sistemas secos de eliminacion de SO, sobre los sistemas humedos son:
> El manejo de productos secos como residuos
> Menores costos de inversion ya que los materiales de construccion son mas baratos
> Menores necesidades de agua y energia que conlleva a su vez:
e No se requiere recalentamiento de los gases
e Recirculacién de pequefios volumenes de slurry (spray seco)
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> Un disefio mas sencillo
> Simplicidad operativa
> Una reduccion del mantenimiento

Los sistemas a su vez tienen una limitacion importante: el sistema es econémico solo para
concentraciones bajas de SO; en los gases de entrada, debido a que los métodos secos
utilizan absorbentes caros (carbonato de sodio, cal o bicarbonato sédico). La eliminacion por
via himeda de SO; utiliza productos como la caliza o dolomia, que son mas baratos. !9 La
aplicacion de estos depuradores en seco con atomizadores se utiliza para flujos de gas de
hasta 8*10° Nm?%/h, por lo que en este caso se cumple ya que se tiene 2747,63 Nm?/h. Plantas
de mayor tamafio requieren en uso de varios modulos. A su vez, este método puede utilizarse
para combustibles con un méaximo de contenido de azufre de 3,5%, lo cual también se cumple
en el caso de interés ya que la cascara de mani, tiene un contenido de azufre de 0,29%. (9
En nuestro caso, las concentraciones de este 6xido son bajas por lo que no se estaria
incurriendo en gastos excesivos.

Se optara por un proceso de absorcién-secado por atomizacion. Un atomizador esparce una
lechada formada por un reactivo alcalino y agua sobre la corriente de syngas para absorber
SO, y otros gases acidos formando productos sdlidos. Luego se requiere un equipo de
filtracion a la salida del depurador para recolectar los productos sélidos y los reactivos sin
reaccionar. Se puede tener un sistema de recirculacién opcional para introducir nuevamente
el reactivo sin reaccionar y asi aumentar la performance del sistema. [

Este proceso se basa en la puesta en contacto de los gases con una solucion o suspension
de reactivos de absorcion. El proceso consta de 5 etapas:

Preparacion del reactivo
Atomizacién

Contacto gota-gas

Evaporacion, absorcién de SO,
Eliminacion del producto residual

YYyVvVVvYy

El uso de cal apagada como reactivo se da predominantemente en este tipo de procesos,
generando una lechada muy atomizada que absorbera los SO, del gas de sintesis. Esta
suspension se inyecta en el sistema de atomizaciéon donde se esparcen las gotas y se
mezclan con el syngas.

El médulo representado en la Figura 5.5 es un sistema Unico para la dispersiéon de los gases
de la empresa B&W Babcok and Wilcox. Con el atomizador rotatorio, se asegura una
distribucion uniforme de la mezcla y se prevé el contacto intimo de los gases para optimizar
la eficacia y la sequedad de la absorcién en la camara de pulverizacion. Los gases entran en
la zona seca del pulverizador segun dos ubicaciones: el atomizador rotativo del gas por arriba
y el dispersor central del gas por abajo.
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Atomizador rotative

Dispersor central del gas

! Al colector
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Entrada Inferior
da gases

Figura 5.5: Configuracion del médulo del reactor de flujo vertical de un depurador por via seca (FGD)
SDA 8119l

Este equipo segun catélogo del fabricante posee una eficiencia de remocion de SO, de hasta
el 97%. Bl

La cantidad de agua atomizada en la aspersion se limita a la que se pueda evaporar
completamente en suspension. La absorcion tiene lugar mientras la aspersion se evapora,
refrigerandose adiabaticamente los humos por la aspersion, por lo que la temperatura de los
humos de salida sera lo suficientemente baja para que la operacion del colector de polvo sea
la adecuada.

A la entrada, se tienen temperaturas de la corriente de gas que varian entre 120 y 177°C.
Previo a este equipo, se encuentra un intercambiador de calor con un filtro formado por
cascara de mani y aserrin para la remocién del tar (ver Capitulo 4) por lo que se buscara
remover todo el tar antes del ingreso de la corriente de syngas al depurador. Como los tipicos
puntos de rocio de los alquitranes estan entre 150 y 350°C, se enfriara el gas hasta 150°C
para quitar todos los alquitranes y luego se ingresa al depurador dentro del rango de
temperatura establecido.

Dentro del depurador, el agua introducida en la suspension se evapora durante el tiempo de
residencia y a su vez la corriente de gas se enfria a temperaturas entre 65y 80°C. 19

El depurador seco se posiciona aguas arriba de un sistema colector de polvo para retener las
particulas solidas formadas.

El sistema que se presenta en la Figura 5.6 se compone de un tanque de alimentacién de la

lechada, el absorbedor SDA y luego un filtro para remover las particulas formadas. Ademas,
se requiere de lugares de almacenamiento para la cal y los productos sdlidos.
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Figura 5.6: Diagrama del sistema del depurador seco. [11]

El tiempo de residencia en este equipo varia tipicamente entre 10 y 50 segundos lo cual es
suficiente para permitir que el SO, reaccione con la cal hidratada para formar una mezcla de
sulfato de calcio y sulfito. Una parte de los productos soélidos se van al fondo del equipo, sin
embargo, la mayor parte es arrastrada por la corriente gaseosa y separada en la unidad de
filtracion continua. No hay residuos acuosos ya que toda el agua es evaporada
completamente dentro del equipo. ¥

Los factores que afectan la absorcién quimica son la temperatura de la corriente gaseosa, la
concentracion de SO, y el tamafio de las gotas atomizadas de la lechada.

3.3.1 Quimica del depurador seco

La absorcién en un depurador seco es similar a la de la depuracion por via himeda, teniendo
lugar la mayoria de las reacciones en fase acuosa. El SO, y los componentes alcalinos se
disuelven en la fase liquida, en la que las reacciones ibnicas dan lugar a productos
relativamente insolubles.

Las reacciones del depurador seco son las siguientes:

Absorcién: SO; (g) ©S0: (aq)
Disolucion: Ca(OH): (s) &Ca*™ + 2 OH-
Hidrdlisis: SO, (aq) + H.O ©HSO3 + H*
Neutralizacion: SO- (aq) + OH ©HSOs
OH + H* ®H,0
HSOs; + OH ©S0;™ + H.0

Precipitacion: Ca** + SOz~ + % H.0 (:)Ca803% H.O (s) Y

Que tienen lugar con 10 < pH < 12,5, mientras que en el depurador humedo el pH < 7.

Estas reacciones describen la actividad de la transferencia de calor desde los gases de
combustion a las gotitas de agua en suspension que se estan evaporando. La reaccion
determinante de la velocidad puede variar en las diferentes etapas del proceso de secado y
absorcion.
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El alto pH en el entorno de las gotitas (10-12,5) ayuda a mantener una baja concentracion de
acido en la fase liquida que mejora la absorcion de SO- del flujo de gases. Una rapida
absorcion de SO; se produce cuando esta presente el agua liquida.

La combinacion (SDA)/cAmara de filtros proporciona un control eficiente de HCI, HF y
emisiones de SOs, mediante las reacciones:

Ca(OH)z + 2HCI — CaCl, + 2H,0
Ca(OH); + 2 HF — CaF; + 2H,0
Ca(OH)z + SO3 — CaS0,4 + H0O [l

Un ajuste apropiado del consumo de reactivos debe incluir estas reacciones secundarias,
ademas de la del proceso de eliminacién de SO..

El proceso SDA puede hacer uso de una variedad de fuentes de agua para la preparacion del
reactivo en suspension. En aplicaciones SDA se han utilizado con éxito agua de rio, agua de
pozo, agua de purga de torres de enfriamiento, el efluente del tratamiento de aguas residuales
municipales y el agua de mar.

En general, el apagado de la cal requiere agua de buena calidad con limitaciones en las
concentraciones de sulfitos, sulfatos y TDS, que son los principales obstaculos para producir
lechadas reactivas de buena calidad.

La seleccion de las condiciones operativas del proceso debe considerar también el contenido
de cloruro de las fuentes de agua para evitar problemas con el secado de la suspension de
reactivo y con el potencial de corrosion. 4]

3.3.2 Volumen del Depurador

Debido a la ausencia de informacién bibliografica para el disefio de este equipo se procede a
calcular el volumen ya que se cuenta con el dato del tiempo de residencia.

Sabiendo que el tiempo de residencia se encuentra entre 10 y 50 segundos segun lo
explicado anteriormente se puede calcular un volumen del equipo conociendo que el caudal
de syngas es de 0,97 m%s. Por lo tanto tomando un promedio de los tiempos de residencia
sugeridos: V = tao * Q = 30 s * 0,97 m3/s = 29,33 m3.

Si bien este volumen es a modo estimativo, el volumen final del depurador por via seca
guedara definido segun el equipo comercial a utilizar.

3.3.3 Preparacion de la lechada de cal

Calidad de la Cal

En su estado original de carbonato de calcio (CaCO:s), la cal es calentada en hornos para
sacar el anhidrido carbénico (CO-) y producir 6xido de calcio (CaO). Este proceso se llama
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“calcinacion “. Las altas temperaturas a la que se realiza la calcinacion, afectan la calidad del
CaO. Los factores que determinan la calidad del CaO son los siguientes:
- la composicién quimica de la caliza
- las particulas de cal suave o quemada, directamente relacionado con la temperatura
y tiempo de calcinacion
- la cantidad de cal con apagado aéreo 1213

Las impurezas y el bajo contenido de CaO, reducen la eficiencia por tonelada de cal usada.

El CaO tiene gran afinidad para absorber la humedad y el CO- del aire y volver nuevamente
a formar CaCOs. El efecto de esta reconversion es mas pronunciado con las particulas

pequefias de CaO que con las particulas grandes debido a la superficie especifica de estos.
[13]

El CaO producido con CaCOs; de diferentes composiciones y su método de calcinacion,
tendran diferentes contenidos de calor. Las siguientes son clasificaciones generales de la cal
de acuerdo a su reactividad y el calor que desprenden: cal de alta reactividad, cal de
reactividad media y cal de reactividad baja

Se necesitara una temperatura de apagado de 76,7 °C (170 °F) 2213 se requerira que el agua
de entrada para el proceso de apagado tenga:

+ 1,7°C (35°F) para una Cal de Alta Reactividad
* 10°C (50°F) para una Cal de Reactividad Media
* 21,1°C (70°F) para una Cal de Reactividad Baja

Los calores contenidos de estos tipos de cal estan indicados en el gréafico de la Figura 5.7

°F
90 -

80

70 e 7’/
60 - /M' E
T R e . /
50 » 90‘\\13\) o = 1\
wE :

40 -
30 |

Minimum slaking water temperature

-20 T T T r
120 130 140 150 160 1

\ OF
180

T

70

Slaker operating temperature °F

Figura 5.7: Contenido de calor de varios tipos de Cal
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Proceso de Apagado

El “Apagado” (Slaking), es el proceso de hidratacién, en el cual un exceso de agua es utilizado
para hidratar el CaO y dan como resultado una especie de lechada.

CaO + H,O — Ca(OH). + Calor

El proceso de apagado afecta el &rea superficial de las particulas de Ca(OH). formada y esta
a su vez determina la relacion de reaccién. Cuanto mayor es el area superficial, mayor sera
la capacidad y eficiencia de la lechada. Es primordial una alta area superficial ya que el
Ca(OH). se debe disolver para formar los iones hidroxilos antes de la reaccion. Esta
ionizacion tiene lugar sélo en la interfaz de la solucion de particulas. Una mayor area
superficial, dar4d como resultado un menor consumo de cal.

Los factores que influyen en el proceso de apagado y que afectan el area superficial de los
cristales formados son:

- larelacion de CaO / Agua que se utiliza para el apagado

- latemperatura del apagado

- la agitacién de la lechada

Las investigaciones han demostrado que el exceso de agua de apagado, tendra como
resultado un mayor tamafio de las particulas de hidratos. La hidratacion del CaO es una
reaccion quimica exotérmica (1 Ib CaO genera aprox. 480 BTU de calor) por tanto, adicionar
exceso de agua puede resultar en una caida de la temperatura de apagado.

Dado que latemperatura es uno de los factores mas importantes que afecta el area superficial
especifica, es esencial el control de la misma para una calidad uniforme del producto.

La temperatura de apagado puede ser mantenida, controlando la entrada de la misma del
agua de proceso que ingresa al apagador, o manipulando la relacion agua / CaO. Debido a
gue la cantidad de agua que ingresa para formar la lechada esta regida por la cantidad de
agua que logra evaporarse en su totalidad por el calor suministrado por la corriente gaseosa
a ser limpiada dentro del depurador SDA, este no sera un parametro a controlar. El proceso
de apagado estara favorecido solo por un buen control y adecuacién de la temperatura de
entrada del agua y la agitacién presente.

Una agitacion apropiada en la lechada de cal durante el proceso de apagado es también muy
importante. Un mezclador bien diseflado, puede asegurar una agitacion vigorosa y continua
durante todo el tiempo de la preparacion de la lechada. Esto permite que el sistema mantenga
una mezcla homogénea dentro del Apagador (slaker), rompiendo trozos sélidos de finos
aglomerados y mejorando la transferencia masica y calor. Esto evitara el sobrecalentamiento
localizado, lo que hace disminuir la reactividad de la cal. Ademas, permite al sistema
mantener una mayor uniformidad de temperatura alta durante el proceso de apagado. Muy
poca o0 una baja agitacion, tendr4 como resultado una desigual distribucion de temperatura
dentro de la camara del Apagador (slaker) generando puntos calientes y puntos frios. Los
puntos calientes resultan al apagar con temperatura por encima de los 100°C que se traduce
en la generacién de cristales hexagonales de gran tamafio y reducida area superficial.
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Una lechada de cal correctamente apagada, debe ser enfriada por debajo de los 48,5°C para
evitar la aglomeracién de cristales de hidrato lo que reduce el area superficial; por lo tanto, el
tiempo de permanencia en un Apagador (slaker) tiene que estar optimizado para el tipo de
cal a usar y la calidad del agua de apagado.

La mejor cal para este caso serd entonces Cal de Reactividad Media la cual debe ser
pulverizada a un tamafio sobre malla 6 (3,35 mm) y mezclada con agua desmineralizada a
10°C para formar la lechada. 2. La cal ingresara al equipo directamente desde un tanque de
almacenamiento y estara ya pulverizada en el rango de tamafios establecido. Ademas, el
agua necesaria ingresara desde un tanque de almacenamiento impulsada por un abomba
centrifuga desde la salida de una columna de intercambio i6nico. Finalmente, la lechada
formada ingresara al depurador por via seca impulsada por una bomba de desplazamiento
positivo, la cual resulta mas adecuada para este tipo de fluidos.

Almacenamiento y manejo de la lechada de cal

El Ca(OH), no debe estar expuesto a una atmosfera con altas concentraciones de CO; ya
gue se producira la carbonatacién espontanea del hidroxido de calcio, en suspension.

Ca(OH); + CO, — CaCOs + H20 (2)

La solubilidad de Ca(OH); en el agua es muy baja y los cristales del hidrato estan
suspendidos. Una buena y apropiada agitacion en el estanque de almacenamiento evitara la
formacion de aglomerados y decantaciones. Ademas, la velocidad de flujo de la lechada debe
ser alta para prevenir cualquier depdésito en las cafierias.

El Apagador (slaker) debe ser disefiado para mantener una produccion con la temperatura
constante entre 76,6 °C a 82,3 °C (170 °F a 180 °F) y producir una lechada de cal con una
densidad constante. Para alcanzar esto, el CaO y el agua deben ser adicionados en una
relacion constante y la temperatura de entrada del agua de apagado, debe ser controlada
para mantener la temperatura de apagado deseada. Aln mas, para compensar la variacion
de la cal a granel y las variaciones de la densidad volumétrica en la alimentacion de cal, el
alimentador de cal debe ser un alimentador galvanométrico con una precision de + 0,05%. Un
monitor de densidad de lechada de cal se utiliza para medir la densidad y el control de la
relacién, para mantener la densidad deseada de la lechada de cal. *2

Célculo de la cantidad de cal viva y agua blanda para formar la lechada

Por las reacciones del depurador seco antes descritas se sabe que para un mol de SO, a ser
eliminado se debe contar con un mol de CaO que formara un mol de Ca(OH)..

Flujo molar Ca0 = Flujo masico SO 613 9, Kmol _  ho57g K70k
= * — = —_—k — =
ujo molar Ca ujo masico SO, PMSO, A3 kg ¥ o
o . kmol kg kg
Flujo masico CaO = Flujo molar Ca0O * PMCaO = 0,09578 * 56,08 Tmol 5,371 N

Se sabe, ademas, que para producir Ca(OH); partiendo de CaO es necesario emplear agua
blanda en relacién 1 en 1 molar. Ademas, la cantidad de agua que ingresa para formar la
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lechada est& regida por la cantidad anterior, mas el agua que logre evaporarse en su totalidad
por el calor suministrado por la corriente gaseosa, por lo tanto, esta Ultima cantidad debe ser
calculada y a ella adicionarle la primera.

kmol
Flujo molar H,0 = Flujo molar Ca(OH), = Flujo molarCa0O = 0,09578 .
L . kmol kg kg
Flujo masico H,0 = Flujo molar H,0 * PMH,0 = 0,09578 W * 18 ool 1,724 T

Para calcular el agua que logra evaporarse dentro del depurador por via seca se debe realizar
un simple balance de calor donde, la energia suministrada por el gas de sintesis que ingresa,
calienta y evapora en su totalidad el agua de la lechada:

Moyngas * Cp:}'?'-ga: I\Tsn:'ada - T:ap'r';:‘aj;g_-r;ga: = m,-l.g.'m * [Cp.-lg.'m * IkT.inga:umﬁa - rEr.:F'adalfchaﬁaJ N "l'.-!g.'.m]

Se supuso ademas que el vapor generado dentro del depurador seco es vapor saturado y no
sobrecalentado. Como la presién dentro del equipo es de 1,446 atm y la temperatura media
de trabajo de 115°C, se obtienen el Cposyngas: CPaguar Taguasaturada Y Aagua PAra estas
condiciones.

Debido a que el apagador trabaja en un rango de temperaturas de 76,6°C a 82,3°C, se toma
un valor promedio de este rango para el dato de temperatura de lechada.

La temperatura con la que ingresa el gas de sintesis al depurador seco es calculada e
informada en el Capitulo 6.

k. J o o J o ) J
3235,13 2 « 1410 2+ (149,663°C — 65°C) = Myguq * [4209 o * (110,6°C — 79,45°C) + 2225000 @]

kg
Mpgua = 163,91 —

De modo que la cantidad de agua total a emplear para la formacion de la lechada sera de:

kg kg kg
Maguatorar = 1,724 ™ + 163,91 5 = 165,634 o

Cantidad de polvos generados en el depurador seco

Los polvos generados por el depurador seco estan representados por CaSOs3 % H20 (s), por

lo cual su caudal molar serd el mismo que el caudal molar del SO; que ingresa al equipo.
Debido ademés que la eficiencia del depurador seco es del 97%, la cantidad de polvos
generados sera de:

1
Mpoivos generados = 0,97 * Flujo molar SO, * PMCaS05 > H,0

kmol 1591 %9 _ 1199 ™9
* —_— p—
h "™ kmol ’ h

Mpolvos generados = 0,97 = 0,09578
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Ademads de los polvos generados se forman particulas de Ca(OH), que condensan producto
de la evaporacion del agua y representan el 3% del total de la cal de la lechada que no logro
reaccionar con los SO,.

Flujo masico Ca(OH), = 0,03 * Flujo molar Ca(OH), * PMCa(OH),

kmol k k
x 74,09 9 =0,213 9

Flujo masico Ca(OH), = 0,03 * 0,09578 h kmol h

3.4 Filtro Electrostatico

Como se mencion6 anteriormente, luego del depurador de via seca para la remocion de SOy
se requiere un filtro para eliminar los so6lidos formados en dicho equipo. Dicha unidad de
filtracidbn también puede eliminar las particulas finas que no fueron retenidas en el filtro
granular y las gotas de agua que condensan debido a las temperaturas de salida del
depurador en seco.

Los filtros Precipitadores Electrostaticos en seco son una de las alternativas para la limpieza
de gases mas atractivas del mercado. Utilizar mecanismos electrostaticos para separar las
particulas de la corriente gaseosa, hace que sean muy eficientes con particulas de pequefio
tamanfo. Este tipo de filtros cumple con el objetivo de tratar grandes flujos volumétricos con
pequefias pérdidas de carga. Su principal inconveniente, es que su rango de temperaturas
de funcionamiento que esta muy limitado. Su maxima temperatura de funcionamiento esta en
torno a los 200°C, sin embargo, a la salida del depurador en via seca se tienen temperaturas
menores, cercanas a 65 a 80°C, por lo que no representa un problema. 4

En estos equipos el gas atraviesa un fuerte campo eléctrico con electrodos donde altos
voltajes cargan las particulas sélidas y liquidas. Es decir, mientras el gas pasa por una camara
gue contiene platos o varillas anddicas con un potencial de 30 a 75 kV, las particulas recogen
las cargas y son recolectadas aguas abajo por un plato colector catiénico cargado
positivamente. Aunque la eficiencia de separacion no decrece cuantas mas particulas se
acumulen en los platos, se realiza una limpieza periédica para prevenir el impedimento del
flujo de gas o cortocircuitos de los electrodos a través de las particulas acumuladas. La
eliminacion de particulas liquidas se lleva a cabo por gravedad y en el caso de las particulas
soélidas por vibraciones en los electrodos. %

Estos tipos de filtros tienen una eficiencia muy alta, mayor al 90% para las particulas de hasta
0,5 micrones y tienen una caida de presibn muy baja. Sin embargo, se tienen que tener
recaudos en cuanto a la seguridad ya que se deben evitar chispas debido a los altos voltajes
especialmente cuando se utilizan para limpiar syngas altamente combustible. *°

Para la eliminacion de polvos la eficiencia es mayor al 99%. Para la eliminacion de particulas
de tamafio menor a 10 um se encuentra entre 97 y 99% y para particulas menores a 2,5 um
la eficiencia es del 96 a 99%. [*7]

Al filtro electroestatico ingresaran las particulas formadas en el depurador seco como también
las gotas de agua que condensan debido a la disminucién de la temperatura del gas de
sintesis. En cuanto a las particulas soélidas, se tendra una retencién con una eficiencia del
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97%, las cuales involucran el Ca(OH). sin reaccionar y las particulas solidas que el filtro
granular no puedo retener provenientes de la salida de sélidos que en ciclén tampoco pudo
retener. Los polvos del depurador se rentendran con una eficiencia del 99%. Es importante
aclarar que algunas particulas formadas en el depurador seco saldran por su parte inferior,
como se describié anteriormente. Sin embargo, como representan una cantidad minima, para
los célculos se asume que todas las particulas irdn a la unidad de separacién, es decir el filtro
electrostatico, tomando asi un criterio conservador para poder garantizar los limites del motor.

Flujo masico Polvos retenidos = 0,99 * Flujo masico Polvos = 11,87 kg/h

k k
Flujo masico particulas retenidos = 0,97 * (0,213 + 0,0148) Tg = 0,22 Tg

k
Flujo masico polvos y particulas no retenidos = 0,1199 + 0,006834 = 0,127 Tg

Estos polvos no retenidos por el filtro electroestéatico seran arrastrados por la corriente de gas
de sintesis.

Los filtros electrostaticos himedos son mejores que los secos para remover particulas
liguidas como gotas o aerosoles. Sin embargo, se desestimoé el uso de un filtro electrostatico
hamedo ya que requiere de una corriente continua de agua para atrapar las particulas sélidas
y liguidas lo que luego conlleva a tratar dicha agua. Como todo el sistema de depuracién del
gas de sintesis es en seco, se optd por continuar con esta linea. Por ello, es que se agrega
un filtro demister para eliminar por completo las gotas de agua que pudieron haber pasado
luego del filtro electroestatico.

3.5 Filtro tipo Demister

Segun cémo haya sido el proceso de formacion de las gotas de agua, se determina el tamafio
de las mismas. Es esencial conocer el mecanismo por el cual se forman las gotas de agua y
por ende su tamafio para elegir el filtro demister adecuado. En la siguiente Figura 5.8 se
puede ver que si la formacion de las gotas del agua es debido a la condensacion de vapor
saturado las gotas tendran un tamafio de 0.1 a mas de 10 um.8

Mechanical
Sprays
Trays
Evaporation surface
Column packing
Two phase flow
Condensation

On surface
From saturated vapor

Chemical Reaction

0.1 1.0 10 100 1000
Drop Size, microns

Figura 5.8: Tamafio de las gotas segln su mecanismo de formacion [8l
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Por lo tanto, se elige del catdlogo del proveedor Koch-Glitsch un filtro demister capaz de
separar gotas de dicho tamano. El filtro escogido es el ‘FLEXIFIBER® Mist Eliminator’ que
tiene 100% de eficiencia para separar gotas de hasta 0,1 um. & De esta manera, se logra
remover todas las gotas de agua que se hayan formado y asi el syngas ingresa al motor libre
de agua. A su vez dicho filtro tiene una eficiencia del 90% para retener particulas mayores a
1 micrén 8, por lo tanto se podran retener 0,1143 kg/h de las particulas restantes llegando al
motor 0,0127 kg/h de particulas cumpliendo con el requerimiento del mismo.

4. Conclusion

Se logr6 disefiar o elegir los equipos necesarios para la limpieza del gas de sintesis en mayor
o menor detalle segun la informacion disponible en bibliografia.

Todos los equipos propuestos cuentan con altos valores de eficiencia para poder cumplir con
los requerimientos del motor en cuanto a particulas sélidas y alquitranes y los requerimientos
medioambientales referidos a emisiones de 6xidos de nitrégeno y azufre.

5. Anexo: Sistema de reduccidon Selectiva Catalitica;: SCR

El proceso de SCR se basa en la reduccién quimica de la molécula de NOyx. Se emplea un
catalizador basado en metales con sitios activados para incrementar la velocidad de la
reaccion de reduccion. Un agente reductor (reactivo) basado en el nitrégeno, como son el
amoniaco o la urea, es inyectado dentro del gas de postcombustién. El reactivo reacciona
selectivamente con el gas de combustiéon NOx (6xidos de nitrdgeno) dentro de un rango
especifico de temperatura y en la presencia del catalizador y oxigeno para reducir al NOxen
nitrdgeno molecular (N2) y vapor de agua (H20).

El proceso comienza con el acondicionamiento del reactivo que consta de una canalizacion
gue conduce el reactivo al sistema de vaporizacién, donde cambia de estado para una mejor
mezcla con los gases de salida del motor de combustion interna. A su vez, el reactivo se
inyecta mezclado con aire de dilucién, previamente calentado para que la mezcla sea
homogénea. Esta dilucién se realiza también por motivos de seguridad, ya que el amoniaco
en las condiciones de presion y temperatura de trabajo del evaporador puede ser explosivo.

Una vez acondicionado, el reactivo se inyecta en los gases de salida del motor a través de
una rejilla de inyeccion, la cual esta compuesta por lanzas, unidas a un colector, a diferentes
distancias de penetracion para que la composicién sea lo mas homogénea posible. Se debe
lograr un buen contacto entre los 6xidos de nitrdgeno y el amoniaco reactivo, para ello debe
haber una longitud de conducto entre la rejilla de inyeccién y el reactor suficiente.

A continuacion, el flujo entra en el reactor donde se produce la principal actividad del sistema.
En el reactor se encuentran las capas de catalizador, cuya funcion es la de reducir la energia
de activacion necesaria para la reduccion de los radicales libres del amoniaco, acelerando la
cinética de reaccion como se explicara en los siguientes apartados.

158



A medida que el gas de combustion caliente y el reactivo se difunden a través del catalizador
y se ponen en contacto con los sitios catalizadores activados, el NOx en el gas de combustion
se reduce quimicamente. El calor del gas de combustidon proporciona la energia para la
reaccion. El nitrégeno, el vapor de agua, y cualquier otro constituyente a continuacién fluyen
fuera del reactor de SCR. 1912

Quimica de la Reduccion.
Reactivo

El agente reductor empleado por la mayoria de los sistemas de SCR es el amoniaco (NHs)
en fase gaseosa puesto que penetra en los poros de catalizador mas rapidamente que la urea
acuosa.

Este reactivo en forma anhidra es casi 100% amoniaco puro, por lo que su estado en el
ambiente es gaseoso y debe ser almacenado y transportado a una presion determinada. Por
lo que la mayoria de los equipos SCR utilizan amoniaco en disolucion del 29%. Este estado
facilita su transporte y almacenamiento aunque aumenta el espacio de almacenaje necesario.

El caso de la urea presenta mas desventajas que ventajas frente al uso del amoniaco diluido.
La urea requiere de conversién quimica para a reduccion, puede llegar a dafiar el catalizador
por impurezas de los subproductos, el precio es mas elevado y hay un escaso mercado de
suministradores. Ademas, se debe considerar que la urea liquida tiene un punto de
congelacion alto (10°C) que obliga a calefaccionar tanques y tuberias. Es por ello que se
decide por el uso del amoniaco diluido como reactivo para este proceso.

El amoniaco, es vaporizado antes de la inyeccién mediante un vaporizador. Dentro del rango
apropiado de temperatura, entre 300 y 400 °C, el amoniaco en fase gaseosa se descompone
en radicales libres incluyendo NHs; y NH.. Cuando las moléculas de amoniaco se encuentran
con las de NOy en los centros activos de catalizador, tras la concatenacién de una serie de
reacciones menores, llega a la reduccion expresada en la siguiente ecuacion.

caralizador

4NO+4NH3+0O2 —4N2+6H0

Esta reaccién requiere de un exceso de oxigeno del 2 al 4% para mantener el grado de
oxidacion correcto del catalizador.

Ademas ocurren las siguientes reacciones:

catalizador

6 NO,+8NH; ——— = 7 N>+ 12 H.O

catalizador

NO + NO; + 2 NH3 4:’2N2+3H20[2]

Sin embargo, como el NO representa el 95% y el NO, el 5% restante, la reaccién que se debe
considerar principalmente es la primera. Dicha ecuacién presenta una relacion equimolar del
NHz y el NO y el rango de trabajo de temperatura en el catalizador es de 250 a 400 °C.

Existen otras reacciones indeseables como las siguientes:
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2802+02—)2803
4 NH3;+50,—4NO +6 H,O
4NH3+302—>2N2+6H20[2]

Pero es importante aclarar que la reaccién de oxidacion de éxido de azufre se considera
despreciable ya que se tiene previamente el equipo de depuracion en seco para quitar los
oxidos de azufre de la corriente de syngas. A su vez la composicion del catalizador tiene un
comportamiento selectivo siendo la reduccién del NOy la reaccion predominante.

La reaccién catalitica, ocurre resultando en la formacion de nitrégeno y agua, los que son
desorbidos enseguida hacia el gas de escape. El sitio en el cual ocurre la reaccion es
reactivado enseguida mediante la oxidacién. La reduccion de los NOx con amoniaco es
exotérmica, resultando en la liberacién de calor. Sin embargo, debido a que la concentracion
de NOx en el gas de combustion a la entrada de la SCR es tipicamente baja, la cantidad de
calor liberada es correspondientemente pequefa. El equilibrio termodindmico no es un factor
limitante en la reduccion de NOx si el gas de salida se encuentra dentro del rango de
temperatura requerido. 9

Catalizador

Los catalizadores de SCR estdn compuestos de metales activos o0 ceramicas con una
estructura altamente porosa. Dentro de los poros del catalizador se encuentran sitios activos.
Estos sitios tienen un grupo acido en el extremo de la estructura del compuesto en donde
ocurre la reaccion de reduccion. Tal como se expresé previamente, después de que ocurre
la reaccion de reduccion, el sitio se reactiva mediante la rehidratacion o la oxidacién. Al paso
del tiempo, sin embargo, la actividad del catalizador disminuye, requiriendo el reemplazo del
catalizador.

Las mejoras en las formulaciones de los catalizadores disminuyen las reacciones adicionales
no deseadas tales como las conversiones a 6xidos de azufre y aumentan la resistencia a los
venenos del gas de combustién. Los nuevos disefios de catalizadores también aumentan la
actividad catalizadora, la superficie por unidad de volumen y el rango de temperatura para la
reaccion de reduccion. Como consecuencia, hay una disminucion correspondiente en los

voliumenes de catalizador requeridos y un aumento en la vida de operacion del catalizador.
[19]

Hay diversos tipos de catalizador, entre ellos se encuentran los catalizadores de metales
ordinarios y aleaciones, catalizadores de zeolita y catalizadores de metales preciosos.

Los catalizadores metalicos son selectivos sobre los reactantes a reaccionar y trabajan a unas
temperaturas determinadas. El principal inconveniente se encuentra en su capacidad para la
oxidacion de SO en SOs, pudiendo reaccionar con el amoniaco y formando sales de
(NH4)2SO.. Esta reaccion es dependiente de la férmula del catalizador. Su formulacion esta
compuesta por combinaciones de vanadio, molibdeno, wolframio o tungsteno, sobre un
soporte de 6xidos de titanio en anatasa. La eleccién del TiO, se basa en el hecho de que éste
compuesto se combina de forma débil y reversible con éxidos de azufre, resistiendo muy bien
la corrosién de SOs;; ademas aumenta la actividad del catalizador respecto a otros metales
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de soporte. Los elementos con estado de oxidacion variable se afiaden para mejorar la
actividad. El elemento principal empleado para esto es el pentéxido de vanadio (V20s). El
vanadio incrementa la acidez y por tanto la actividad, mientras que el molibdeno (MoOs)
previene la desactivacion por venenos.

El catalizador de zeolita es un material a base de silicatos de aluminio pero con una mayor
capacidad de catalisis que los metales ordinarios. Este material trabaja a temperaturas muy
elevadas, unos 600 °C. Con la zeolita se consigue una estabilidad térmica superior.

Los catalizadores de metales preciosos se componen de platino y rodio. No solo reducen
NOyx, también catalizan por ejemplo, la oxidacion del CO en CO.. Al igual sucede con el SOz,
cuya oxidacion hace que este tipo de catalizadores sean poco utilizados para la reduccion de
NOx, ademas el alto coste de materiales hace que sea aln menos atractivo.

La composicion elegida para el catalizador es de 6xidos metalicos, especificamente de 6xido
de vanadio (V-20s), soportado sobre una base de titanio (TiO2) y con una cierta composiciéon
de wolframio (WQOs). Esta composicién se emplea para la reduccién catalitica en procesos
estacionarios, debido a que los 6xidos de vanadio son los més selectivos y los de mayor
actividad de los utilizados para esta aplicacion. 2

Los elementos catalizadores colocados en un marco forman un médulo catalizador. Los
mddulos se van juntando en capas multiples para crear un lecho reactor de un volumen total
de catalizador que es requerido. Un modulo tipico tiene una superficie de Impor2my1lm
de altura.

El reemplazo del catalizador no es frecuente, por lo general menor de una capa por afio para
los disefios de lecho fijo. El catalizador es reactivado para nuevo uso 0 sus componentes son
reciclados para otros usos.!*?

Parametros de Rendimiento de la SCR

La velocidad de la reaccion de reduccion determina la cantidad de NOy removida del gas de
combustion. Los factores de disefio y operacionales principales que afectan el rendimiento de
la remocidn de los NOy por SCR son los siguientes:

* Rango de temperatura de reaccion;

* Tiempo de residencia disponible en el rango Optimo de temperatura;

» Grado de mezclado entre el reactivo inyectado y los gases de combustion;
* Razén molar de reactivo inyectado a NOx no controlado;

* Nivel no controlado de concentracion de NOX;

* Escabullimiento de amoniaco. (Slip)
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Temperatura

La reaccion de reduccion de NOy es efectiva Unicamente dentro de un rango especifico de
temperatura. El uso de un catalizador en el proceso de SCR disminuye el rango de
temperatura requerido para maximizar la reaccion de reduccién de los NOx. A temperaturas
por debajo del rango especificado, la cinética de la reaccion disminuye y el amoniaco aumenta
el escabullimiento del amoniaco, es decir a la salida del SCR se tienen cantidades mayores
de amoniaco que no reacciond. A temperaturas por encima del rango especificado, se forma
oxido nitroso (N20) y ocurre la degeneracion y desactivacion del catalizador.

%5

500 550 600 650 700 750 500 850 900
Temperatura del Ga: de Combustion, °F

Figura 5.9: Remocion de NOx vs. Temperatura

En un sistema de SCR, la temperatura 6ptima depende tanto del tipo de catalizador utilizado
en el proceso como de la composicién del gas de combustion. Para la mayoria de los
catalizadores comerciales (6xidos metalicos), las temperaturas Optimas para el proceso de
SCR varian entre 250 °C y 427 °C (480 °F y 800 °F). La Figura 5.9 es una grafica de la
eficiencia de remocion de NOx como funcidén de la temperatura para un catalizador tipico de
tipo 6xido metalico. La figura muestra que la velocidad de la remocion de NOx aumenta con
la temperatura hasta un maximo de 370°C a 400°C (700°F a 750°F). A medida que la
temperatura aumenta por encima de 400°C (750°F), la velocidad de reaccién y la eficiencia
de remocion de NOx resultante empiezan a disminuir.[*%

Tiempo de Residencia

El tiempo de residencia es el tiempo que los reactivos se encuentran dentro del reactor. Los
tiempos de residencia mas largos por lo general resultan en velocidades mas altas de
remocion de NOx. La temperatura también afecta el tiempo de residencia requerido. El tiempo
de residencia requerido disminuye a medida que la temperatura se aproxima a la temperatura
Optima para la reaccién de reduccion.

El tiempo Optimo de residencia para un sistema de SCR es una funcion del nimero de sitios
catalizadores activos disponibles para la reaccion de reduccién y las velocidades de flujo de
gas dentro de esos sitios activos (velocidad de flujo intersticial).
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Grado de Mezclado

Como se menciono anteriormente el reactivo debe ser dispersado y mezclado a través del
gas de combustién para asegurar un contacto suficiente entre los reactivos. El mezclado se
realiza mediante un sistema de inyeccién que introduce el amoniaco en fase gaseosa a
presion dentro del gas de combustion. El sistema de inyeccién controla el angulo de
atomizacion, la velocidad y la direccién del reactivo inyectado.

Relacion Estequiométrica Real

La relacion estequiométrica real define la cantidad de reactivo que se necesita para lograr las
metas de reduccion de NOy. La relacion estequiométrica tedrica para la reaccion de reducciéon
con el amoniaco es igual a 1. Esta suposicion de una relacién lineal de 1 a 1 entre la cantidad
de reactivo y los NOx removidos es valida hasta alrededor del 85% de NO,. Luego, la
eficiencia de remocién disminuye y se requiere mas de la cantidad te6rica de amoniaco para
la remocion adicional de NOy. Esto es debido a la porcion de NOxque se encuentra en forma
de NO; en vez de NO y limitaciones de la velocidad de reaccién. Los sistemas de SCR
emplean tipicamente una relacion estequiométrica de 1.05 moles de amoniaco por mol de
NOXx. Debido a que los costos de capital y de operacién dependen de la cantidad de reactivo
consumido, la relacién estequiométrica real es un paradmetro de disefio importante.

Concentracién No Controlada de NOx

La concentracién de reactivos también afecta la velocidad de reaccion del proceso de
reduccion de NOx. En general, las concentraciones mayores de NOxde entrada resultan en
mayores eficiencias de remocién de NOy debido a la cinética de la reaccién. Sin embargo, los
niveles de NOx mayores de aproximadamente 150 partes por millén (ppm), por lo general no
resultan en un aumento del rendimiento. Los niveles bajos de NOx de entrada resultan en
eficiencias de remocion de NOx reducidas porque las velocidades de reaccidon son mas
lentas, particularmente en la Ultima capa de catalizador.

Escabullimiento del Amoniaco

El escabullimiento del amoniaco se refiere al exceso de reactivo que pasa a través del reactor.
Los limites sobre el escabullimiento del amoniaco, impuestos ya sea por los limites
regulatorios o por requisitos de disefio, ponen restricciones sobre el rendimiento de la SCR.

El escabullimiento del amoniaco no permanece constante a medida que el sistema de SCR
opera, sino que aumenta a medida que la actividad del catalizador disminuye. Los sistemas
de SCR disefiados adecuadamente, que operan cerca de la estequiometria tedrica y
suministran un volumen de catalizador adecuado, mantienen niveles bajos de escabullimiento
del amoniaco, de aproximadamente 2 a 5 ppm. 9

Ademas de los factores de disefio y operacion mencionados se debe tener en cuenta la
actividad del catalizador, la selectividad del catalizador, la caida de presion a través del
catalizador, el alcance del catalizador, la desactivacion del catalizador y la administracion del
catalizador.
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Disefio del sistema SCR

El disefio del sistema SCR es una tecnologia patentada. Se pudo disefar el reactor en base
a estimaciones desarrolladas en un reporte de la EPA, la agencia de Proteccion Ambiental de
Estados Unidos, bajo el nombre de Selective Catalytic Reduction for NOx Control on Coal-
fired Boilers (Reduccién Catalitica Selectiva para el Control de NOx en Calderas a Carbén).
Si bien esta dado para emisiones de calderas se utiliza su esquema de célculo para el caso
de interés, es decir, emisiones del motor de combustion interna alimentado por syngas.

A partir del disefio del sistema SCR se encuentran los valores requeridos de volumen de
catalizador, dimensiones del reactor y caudal de reactivo a utilizar.

1. Volumen del catalizador:

Como primer paso se calcula el volumen de catalizador a utilizar. Se tiene una ecuacion
tedrica:

B Ty
G #N(1-—77)

Vol =

cafalizador fearico K

caralizador =4 especifica
Donde:

Volcatalizador tedrico: volumen de catalizador tedrico
ggas: caudal de gases de combustién

NNOX: eficiencia de reduccion de NOX

Kcatal: constante de actividad del catalizador
Aespecif: Superficie especifica del catalizador

Sin embargo dicha ecuacion debe ser corregida por los diferentes factores que afectan
principalmente la actividad y al dimensionamiento del catalizador. Para ello se cuenta con la
siguiente correlacién desarrollada de forma empirica:

T, :
Volcatatizadgor = 2,81 * Qp * Naj * Slipaj * Noxaj * Saj * n X
SCR

A continuacion, se definen los distintos pardmetros de disefio donde es importante aclarar
gue la aplicacién de las siguientes ecuaciones deben ser utilizadas en unidades del sistema
britdnico/estadunidense:

e Razo6n de suministro de calor: Qg
El QB esta expresado en unidades de MMBtu/h (millones de unidades térmicas inglesas por
hora) y se obtiene del HHV del syngas, valor calorifico alto por sus siglas en inglés,

multiplicado por la maxima razén de consumo de syngas en Ib/hr (libras por hora), mel [19]:

Qg = HHV * Meyel
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Para el caso de estudio se debe obtener el HHV del syngas. Como los componentes del gas
de sintesis que aportan al valor calorifico son el CO, H. y el CHa4 se obtiene el valor el HHV a
través de la siguiente ecuacion:
HHVsyngas = HHV¢o * yco + HHVyp * yua + HHVeys * Yena
Donde: HHVco: 12,63 MJ/NmM?
HHV42: 12,74 MJ/NmM?®
HHVcha: 39,82 MJ/NmM3

Y las fracciones molares dadas en base seca. [

Se saben los flujos molares de la corriente del gas de sintesis producido (ver Capitulo 4) y a
partir de ellos se obtienen las fracciones molares de CO, H, y CH4 en base seca:

yCO: 0,242
yH2: 0,249
yCH4: 0,016

Por lo tanto, el valor calorifico alto del gas es: 6,872 MJ/Nm?

A partir de la densidad del gas en condiciones normales se obtiene el HHV en unidades de
J/kg y luego se realiza el pasaje de unidades para tener unidades de Btu/lb:

HHV = 1,019*10° Btu/lb.

Sabiendo el caudal masico del syngas (ver Capitulo 4) se calcula el caudal del syngas en
base seca en unidades de Ib/h:

Mfuel = 6,741*10° Ib/h

Por lo tanto se obtiene:

Qb = 6,871« 108 Btu/Ib * 6,741 % 103lb/h = 6,871 * 108Btu/h = 687,053 MMBtu/h
e Eficiencia de Remocion de NOX: mnox

La ecuacion para la eficiencia de remocién de NOx esta dada por:

_ NOXin - NOXout
Nnox NOy,

Donde:
NOxyin: concentracion de NOya la entrada del catalizador.
NOy out: concentracion de NOy a la salida del catalizador
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En el Capitulo 4 se establecié una eficiencia del 95% segun datos bibliogréficos para la
remocién de NOy, siendo ésta eficiencia adecuada para cumplir con las regulaciones de
emisiones de 6xidos de nitrogeno.

Los datos concernientes a la eficiencia de remocion de NOy deben ajustarse con la siguiente
expresion (19

Naaj = 1,058 * yox + 0,2869
Por lo tanto se tiene:
Naaj = 1,058 x 0,95 + 0,2869 = 1,294
e Escabullimiento de reactivo: Slip de amoniaco
Como se menciond anteriormente para sistemas SCR se tiene un Slip que esta en el rango
de 2 a 5 ppm. Se tiene el siguiente el factor de ajuste de escabullimiento de amoniaco para

valores de Slip dentro del rango mencionado:

Escabullimientoadj = —0,0567 = Escabullimiento + 1,2835

Tomando el valor de escabullimiento de 2 ppm para tener las minimas emisiones posibles de
NH; se tiene:
Escabullimientoadj = —0,0567 * 2 + 1,2835 = 1.17

e NOx a la entrada:
La cantidad de NOy a la entrada del sistema modifica el volumen segln la siguiente expresion:
NOy qqj = 0,3208 * NO, ;,, + 0,8524
La cantidad de NOxa la entrada del SCR se debe expresar en unidades de lb/MMBtu.
Por lo tanto sabiendo que el flujo méasico de NOy en la corriente de syngas es de 22.68 kg/h
(ver Capitulo 3), se puede obtener dicho flujo en unidades de Ib/h y dividiendo por el valor

obtenido de Qg se tiene:

. 22,68kg/h*2,20046 Ib/kg _
NOXx in= 637,053 MMBtu/h = 0,072 Ilb/MMBtul

Por lo tanto:

NOyagi= 0,3208 % 0,072 + 0,8524 = 0,876
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e Azufre en el carbon
La cantidad de azufre presente afecta a la actividad del catalizador ya que la combinacién de
éste con el amoniaco provoca el envenenamiento del catalizador. Este efecto conlleva la
caida de la actividad y la posible corrosion de los diferentes equipos involucrados. La relacion
empirica de ajuste con el volumen del catalizador esta especificada por la siguiente ecuacion:
Saaj = 0,0455 * S + 0,9636

Donde S es el contenido de azufre del combustible en fraccion de peso.

Como se asume que el contenido de azufre fue eliminado anteriormente por el depurador en
seco se considera a Sagj proximo a 0,9636.

e Temperatura:
Como se explico anteriormente la temperatura tiene una influencia muy distinguida en la
actividad del catalizador que se puede ver en la Figura 5.9. Esta parametrizacion de la
actividad en funcién de la temperatura proporciona una base sobre la que desarrollar la
relacion con el volumen de catalizador. La siguiente ecuacion define la relacion entre estos
pardmetros de manera cuadratica, resultando de ella el porcentaje que ha de aumentar el
volumen segun la temperatura de operacion:

Taqj = (2,74 % 107° * T?) — (0,03937 * T) + 15,16

En donde T es la temperatura del gas de combustion a la entrada del reactor en grados
Fahrenheit (°F).

Se establece una temperatura de entrada al SCR de 750 °F (400°C), siendo éste el limite de
operacién por lo que se tiene:
Tadj = 1795
e Numero de reactores: nscr
Se establece el numero de reactores en 1.
Finalmente se tiene el volumen de catalizador a partir de todos los valores obtenidos:
Volumen, qeqiizadgor = 4429 * 103 ft3 = 125.41m3
2. Dimensiones del Reactor de SCR
El tamafio del area de seccion transversal del reactor de SCR se disefia para la razén de flujo
del gas de combustion y la velocidad superficial. Un valor tipico de la velocidad superficial es

16 ft/s, aproximadamente 4.5 m/s. Utilizando este valor para la velocidad, la ecuacion para el
area de seccion transversal del catalizador est4 dada por:
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_ Qfluegas
Acatalyst -
vsf

Donde:
_ Yuer * Qp * (460 +T)
Qfluegas (460 + 700) * ngcp

Por lo tanto se tiene:
dfiuegas = 3,287 * 10° ft3/min
Acatatizador = 342,416 ft2 = 31.81 m?

El area de seccion transversal del reactor de SCR es aproximadamente 15 por ciento mas
grande que el area de seccion transversal del catalizador para tomar en cuenta la geometria
del médulo y los accesorios:

Ascr = 1,15 * Acaraiyst

Agcr = 393,779 ft? = 36.58 m?
El reactor de SCR puede tratarse como cuadrado. La longitud, I, y el ancho, w, se estiman
por:
[=w= (ASCR)1/2
l=w=19.844 ft = 6,04m
Se calcula una estimacion del nimero de capas de catalizador a partir del volumen de
catalizador, el area de seccion transversal del catalizador y estimando la altura del elemento

del catalizador. Una altura nominal para el catalizador, hcapa, €S 3.1 pies. Una primera
estimacion del nimero de capas de catalizador, Ncapa, €S:

Vol catalyst

Nayer = 77
hlayer * Acatalyst

Neapas = 4172

Este valor de ncapa Se redondea entonces al entero mas cercano siendo 4 capas las necesarias
en primera instancia. Ademas, se cumple con que deben de haber al menos dos capas de
catalizador.

La altura de cada capa de catalizador se calcula utilizando el nimero estimado de capas.
Esto debe resultar en que la altura de una capa de catalizador, hcapa, €Sté dentro del rango
industrial normal de 2.5 a 5.0 pies. La altura de una capa de catalizador se calcula de la
siguiente ecuacion:
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Vol catalyst

+ 1(ft)

hl =
ayer
n layer * Acatalyst

En donde se agrega 1 pie para tomar en cuenta el espacio requerido por encima y por debajo
del material del catalizador para el ensamble del médulo.

Por lo tanto se tiene:
heapa = 4234 ft =1,29m

El nimero de capas de catalizador calculadas previamente no incluye capas vacias de
catalizador para la instalacion de catalizador a futuro. Se recomienda una capa vacia de

catalizador para usarla con un plan de manejo de catalizador. Entonces el nimero total de
capas de catalizador incluye todas las capas vacias de catalizador que seran instaladas.

Niotal = Niayer T Nempty

Resultando:
Neorar = D capas de catalizador

La altura del reactor de SCR, incluyendo las capas iniciales y futuras de catalizador, la capa

rectificadora de flujo, el espacio para los sopladores de hollin y el cargado del catalizador,
pero excluyendo los conductos y tolvas de entrada y salida, se determina de la ecuacion:

hscr = Ntotar * (Cl + hlayer) + ¢
En donde las constantes se basan en practicas industriales comunes decl =7y c2 =9.
Obteniéndose para este caso:

hser =5 * (7 + 4.234) + 9 = 65.168 ft = 19.86 m

3. Estimacién del Consumo de Reactivo

La razén de consumo de reactivo o razon de flujo masa del reactivo, Mreacivo, €Xpresada
generalmente como Ib/hr (libras por hora), puede calcularse utilizando:

_ Noxin * QB *MNox * SRF * Mreagent

Myeagent =

MNOx

En donde Meacivo €S €l peso molecular del amoniaco (17.03 gramos por mol) y Myox €s el
peso molecular del NO; (46.01 gramos por mol). Vale aclarar que se usa el peso molecular
del NO; porque las emisiones de NOx, NOuin, estan dadas en Ib/MMBtu de NO..

SRF o0 ASR es la relacion estequiométrica real que indica la cantidad real de reactivo
necesaria para alcanzar la reducciéon de NOy buscada. Los valores tipicos de ASR son
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mayores que los valores teoricos debido a la complejidad de las reacciones que involucran al
catalizador y mezclado limitado. Los valores altos de ASR resultan generalmente en una
mayor reduccion de NOy. La ASR es un pardmetro importante en el disefio de un sistema de
SCR, porque establece el uso de reactivo del sistema de SCR. La ASR esta definida por:

moles de NH3 equivalente inyectado
ASR =

moles de NOx no controlado

Dado que no se encuentran ecuaciones disponibles para estimar la ASR se tiene el dato del
valor de la ASR tipico en un sistema de SCR que es:

ASR= 1,05

Este valor incorpora margenes de disefio para el escabullimiento de amoniaco y la pequefia
cantidad de NO: en el gas de combustion que requiere de dos moles de NHs por mol de
NO2en lugar de un mol de NHs por mol de NO.

Por lo tanto sabiendo los valores correspondientes a NOy in, QB, 7nox Ya previamente
calculados y los valores dados para SRF, Mreacivo Y Mnox Se calcula el flujo masico de
amoniaco necesario como:

0,07 x 687,053 = 1,05 % 0,95 = 17,03
Mamoniaco = 26.01 = 18,489 lb/hr = 8,38kg/h

Para el amoniaco, la razén de flujo masa de la solucién acuosa del reactivo, m sq, esta dada
por:

Mamoniaco

Mgo1 =
Csol

En donde Csq es la concentracion de la solucién acuosa de reactivo en peso.
Calculando:

18,489
0,29

Mgy = = 63,755 Ib/hr = 28,92 kg/h

La razon de flujo volumeétrico de la solucion, gso, expresada generalmente como galones por
hora (gph), es:

Msoi

so1 = * Vsol

sol

En donde vso es la densidad de la solucion acuosa del reactivo en libras por pié cubico, 56,0
Ib/ft® para una solucién de amoniaco al 29% a 60°F, es decir a 15 °C. El volumen especifico
de una solucién de amoniaco al 29% a 60°F es 7,481 gal/ft. 129

Por lo tanto se calcula por ultimo el caudal de amoniaco diluido necesario como:
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63,755 lb/h

Gso1 = W * 7,481 gal/ft3 = 8,157 gal/h = 32,237 1/h
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Capitulo 6

Equipos auxiliares e integracion
energetica
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1.Introduccion

En este Capitulo 6, en primer lugar, se establecera cdmo se transportara la biomasa a tratar
dentro de la planta. A su vez, se definiran las cafierias a utilizar y sus caracteristicas
principales como son sus materiales, colores, diametros y longitudes.

Por otro lado, se calcularan todas las pérdidas de calor y presion a lo largo del proceso
teniendo en cuenta todos los equipos ya definidos en los capitulos anteriores, para poder
presentar el diagrama de flujo detalladamente.

Ademads, se realizard el disefio de la red de intercambio de calor de la planta considerando
todos los calores involucrados y también se disefiara el sistema auxiliar requerido.

Por ultimo, se definird la energia que es posible generar a través del syngas producido con
un motor de combustién interna apto para ello y se comparara dicha energia con todos los
gastos energéticos involucrados en el proceso.

2. Transporte de sélidos

La llegada de la cascara de mani se hara en camiones provenientes de las areas de
produccion y descascarado de la planta manisera. La misma, tras la descarga de los
camiones, sera almacenada en depésitos y luego transportada mediante un elevador de
cangilones hasta una tolva en la parte superior del gasificador para alimentarlo. Segun el
andlisis econémico realizado en el siguiente capitulo se decidira si se almacenara en silos o
en depdsitos especificos para ello.

Se transportaran los sélidos (cascara de mani) mediante transporte de cangilones. Es el
método mas idéneo para el transporte vertical o muy inclinado de graneles, cuando el espacio
para un transportador convencional es insuficiente o la pendiente es muy elevada.

Generalmente son instalaciones fijas que son rentables en alturas comprendidas entre 7y 25
metros, aunque pueden llegar hasta los 30 metros. Se pueden combinar con transportadores
continuos horizontales.

La alimentacion o carga se hace de forma que el material caiga en los cangilones, una vez
llenos los cangilones son elevados, y, en la parte superior, se produce la descarga
aprovechando la fuerza centrifuga en una rampa o tolva instalada al respecto.

Los cangilones suben generalmente con una carga parcial, y a una velocidad determinada.

En algunos casos es conveniente dar al aparato una velocidad superior a la requerida con el
fin de facilitar la descarga, puesto que a mayor velocidad, mayor proyeccion. En la Figura 6.1
se muestran las partes principales de este sistema de transporte.
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Figura 6.1: Torre de cangilones. [

2.1 Partes principales

Correa

Los cangilones van remachados sobre correas sinfin, generalmente de goma o plastico
termoestable. Esta solucion permite grandes velocidades empleando una correa fina y

cangilones ligeros.

Normalmente, las velocidades de utilizacién oscilan entre 0,4 y 1,5 m/seg.
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Cangilones

Dentro del sistema de elevacion son los elementos que alojan a la carga en su carrera
ascendente.

Segun su construccién, pueden ser metalicos de chapa soldada o estampados, de material
plastico, de fibra, de acero inoxidable o de fundicién. Existen infinidad de formatos vy
dimensiones, cada fabricante de elevadores normalmente cuenta con un disefio particular.

Se escogen cangilones de tipo continuo, donde no existe separacion entre los cangilones, y
se forma una cadena continua. Entonces, se da un flujo seguido de materia, permitiendo asi
manipular gran cantidad a velocidades relativamente pequefas. Con esta disposicion de los
cangilones, se consigue que el material que no entra en uno, lo haga en el siguiente, evitando
gue se acumule en el fondo.

Tambor de reenvio

Se localiza en la parte inferior del elevador. Sobre el eje del mismo se encuentra montado
normalmente el dispositivo tensor. Su construccién se recomienda que sea aleteada o tipo
"jaula de ardilla" para evitar que el material derramado se introduzca entre el tambor y la
correa provocando dafios a la misma. Su didmetro es generalmente igual al tambor de
accionamiento o menor que el mismo.

Cabeza de elevador

Esta localizada también en la parte superior del elevador. Es una estructura metalica que
contiene al tambor de accionamiento, formando parte de la misma la unidad de
accionamiento, el freno y la boca de descarga. El capot de la cabeza o sombrero debe tener
el perfil adecuado para adaptarse lo mas posible a la trayectoria del material elevado en el
momento de producirse la descarga. Esta trayectoria depende de varios factores como
pueden ser el tipo de cangilén, la velocidad de la correa y el diametro del tambor de
accionamiento.

Unidad de accionamiento

Se encuentra localizada en la parte superior del elevador, esta constituida por un motor y un
reductor que puede estar ligado directamente al eje del tambor de accionamiento o a través
de un acople elastico. Toda la unidad se sustenta por una plataforma construida a tal fin.

Freno automatico

Es un sistema ligado al eje del tambor de accionamiento. Permite el libre movimiento en el
sentido de elevacion. Cuando por cualquier motivo el elevador se detiene con los cangilones
cargados, este sistema impide el retroceso de la correa, evitando asi que el material contenido
en los mismos sea descargado en el fondo del elevador.

Tolva de alimentacién

La alimentacién o carga se hace de forma que el material caiga en los cangilones por medio
de los siguientes procedimientos:
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a) mediante tolva dosificadora
b) por dragado

c) mixta (dandose los dos casos anteriores) [l
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Figura 6.2: Diferentes tipos de alimentacion. [1]

Motoreductor

Para imprimirle la fuerza que necesita el elevador para transportar su carga, se utiliza
un motor eléctrico cuya potencia debe ser calculada dependiendo de las
especificaciones de la estructura y de sus condiciones de trabajo, ademas para
transmitirle al elevador la velocidad que necesita, se acopla al motor un reductor que
disminuira las rpm brindandole al sistema las condiciones necesarias para que se
realice un buen llenado y descargue. @

2.2 Calculo de la potencia del elevador

La potencia necesaria en el motor se calcula segun:

Potencia para modelo con baldes separados: Pot (HP) =T * H/152

Potencia para modelo con baldes continuos: Pot (HP) =T * H/167

donde T es la capacidad (ton/h) y H la altura a la cual hay que elevar el material (m). &/

Resultando en nuestro caso con baldes continuos:
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T =1.28ton/h
H=11m

Pot = 0,084 HP = 0,063 kW

2.3 Ventajas y desventajas

El transportador de cangilones presenta las siguientes ventajas:
- Averias reducidas.

- Carencia de atmdsfera de polvo, si se cubre convenientemente.
Asi mismo, presenta las siguientes desventajas:

- Elevado consumo de energia en comparacion con el trabajo Util

- Posibilidad de atasco del material con la caja de proteccion exterior, sobre todo, cuando se
manejan materiales de grandes proporciones.

- Alargamiento de las correas o cadenas. %

3. Tipos de tuberias
3.1 Syngas

Para el syngas se utilizaran tubos de acero galvanizado (cafieria de proceso). Las
propiedades del acero mas importantes son la conformabilidad y durabilidad, resistencia a la
traccidn y su buena resistencia a la fluencia, buena conductividad térmica y, para los aceros
inoxidables, la resistencia a la corrosion.

Las ventajas de una proteccién por galvanizacién en caliente son muchas, pero hay que
destacar que la principal es que asegura una mayor vida util a los productos. La proteccion
por galvanizacion en caliente aumenta significativamente la durabilidad de los elementos de
acero expuestos a ambientes corrosivos. La galvanizacion produce un aumento de la vida util
del producto que tiene gran importancia en la evaluacion ambiental. Probablemente, la
galvanizacion por inmersion en caliente sea uno de los procesos mas amigables con el medio
ambiente para proteger estructuras de acero.

Para gases combustibles se sugiere el uso de hierro negro epoxi, polipropileno o acero. Por
lo descrito anteriormente, se elige una cafieria de acero con proteccion galvanica. Dentro de
la familia de los aceros se tienen diferentes tipos que varian sus propiedades de resistencias
a la presion interna y la temperatura.

Se procede a calcular la presion maxima de operacion para una cafieria de acero. Para
calcular las tensiones tangenciales basta considerar un cilindro cortado por la mitad a lo largo
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de su eje y dividir la fuerza total F, originada por la presién P, por el area A, que debe resistir
la fuerza F. Con el objeto de establecer las férmulas respectivas se definira:

P: Presién interna

d: Diametro interior

e: Espesor de pared

S: Tensidn de traccién en el material

Si se considera un cilindro de longitud unitaria, la fuerza total originada por la presion interna
es:

F=Pxd
A su vez, el area que debe soportar la fuerza F es
A=2xe
Por dltimo, la tension de traccién en la material queda determinada por

S—F—P*d
A 2=xe

Con esta expresion se puede determinar la presion interna:

_Z*S*e
B d

Las formulas anteriores se han derivado de un analisis tedrico del fenbmeno en cuestién. En
un disefio real sera necesario agregar algunas consideraciones segun lo que se indica en el
punto siguiente. No obstante, la relacion de mayor uso para estimar las tensiones existentes
en una cafieria sometida a presion interna, es la llamada férmula de Barlow en la que se
reemplaza el diametro interior por el diametro exterior, quedando, en consecuencia, la tensién
S como se ve a continuacion:

S—P*D
T 2xe

En que D es el didmetro exterior.
Formulas de Disefio

Conforme a lo establecido en los puntos anteriores, el disefio de un sistema de cafierias
siempre esta regido por la norma correspondiente al proceso en que éstas se utilizaran. A
manera de ejemplo se entrega a continuacion la formula adoptada por el ANSI "Code for
Pressure Pipping", B31 y por el ASME "Boiler Construction Code". Segun ambas normas, la
presion de operacion admisible se calcula como sigue:
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2+ SE * (e, — A)
D—2%y*(em—A)

En donde

em: Espesor de pared requerido, in (mm).

P: Presién interna de disefio, psi (Mpa).

D: Diadmetro exterior de la cafieria, in (mm).

SE: Tension admisible del material por concepto de presion interna y eficiencia de la unién a
la temperatura de disefio.

El valor de la tension admisible SE para el acero en cuestion resulta en un valor de 145 MPal?4
gue tiene en cuenta la maxima temperatura de syngas que corresponde a la salida del
gasificador (1043 K).

A: Espesor adicional para compensar el material removido por roscado, corrosién o erosion,
ver Tabla 6.1.

y: Coeficiente cuyos valores se entregan en la Tabla 6.2.
En las Tablas 6.1y 6.2, se da la informacién necesaria para el procedimiento de los célculos.

Tabla 6.1: Espesor adicional por roscado, in (mm).

Tipo de Canerias A
in (mm}
Roscada d = 38" (9.53 mm) 005(1.2T)
dz= 12" {12, Timm Profundided del Hilo
Extremos d=<1% (254 mm) 0,05 (1,27)
Plancos d<1" (254 mm) (L5 (1.65)

Tabla 6.2: Coeficiente y para diversas temperaturas.

Valores de v para diversas temperaturas, * F (* C)

Apero <O0FF | 950°F (1000°F | 1050FF [ 110EFF | 1150°F
(482°C) | (510°C) [(538°C) |(5667C) |(5393°C) [621°C)

Ferritico 0.4 0.5 0.7 0.7 0,7 07
Austenitice 0.4 4 0.4 0.4 05 07
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Tabla 6.3: Didmetros nominales y espesores en cafieria de acero. 16!

STURA - SCHEDULE

1.73 241 173
0.37 047 037
224 3.02 224
0,63 08 0,63
23 32 23
0,84 11 0,84
277 373 747 277
127 182 255 127
287 391 J.az 287
1,69 22 3,65 1,69
338 4,55 5,09 277 332
25 324 £ 208 25
356 485 87 277 358
335 447 .78 2E8 338
3E8 S.08 10,18 277 262
4,05 541 957 N 4,05
3 54 11.07 277 3.
544 742 12,44 353 544
516 7.0 1402 3.05 516
263 11.41 20,39 5.26 263
543 762 15,24 3.05 543
11,29 1527 27,68 E4d6 11.28
574 2,08 3.05 574
13,57 18,64 17,12 741 1357
E.02 8,56 41,02 3.05 6,02
16,08 2232 19,05 837 16.08
E.55 9,53 574z 34 6,55
21,77 30,97 .95 11,58 .77
N1 10,97 79,22 34 711
28.26 A256 23% 1383 2826
818 127 107,93 478 635 704 818
42,55 54,64 54 2526 3332 36,82 4255
027 12,7 1521 419 68,35 7.8 827
60,29 1,53 54 2778 41,76 51.01 6029
9.52 127 186,92 A57 635 838 0.3
TETE] 5744 35,96 45,71 6519 3.7
553 127 E.35 792 953 11.12
1,33 107.4 489 6791 1,33 24355
5,53 127 635 792 953 127
53.27 12133 62,65 7783 9327 12331
9.53 127 635 792 1.13 1427
105,17 139,1e 7057 2771 122,38 15581
253 12,7 £33 9,53 127 15.09
117,15 155,13 78,58 11715 15512 18342
9.53 127 635 9,53 1427 17.48
141,12 187.07 5453 14112 209,65 25543
9.53 127 792 127 1588
176,85 23488 147,26 23488 2522 15.05
5,53 127 7.8z 127 1528 420,45
212,57 282,25 176,97 282129 351,73
9.53 127 15.88
248,53 330,11 41184
253 12,7 15,88
28425 7 47117
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Como se determiné en el Capitulo 4, a la salida del gasificador se tiene un caudal volumétrico
de 2.96 m3/s. Por lo tanto, para obtener una velocidad de syngas cercana a los valores
aceptables (30 m/s para gas) ?° se decide trabajar con una cafieria de 16 pulgadas de
diametro nominal, 406.4 mm de didmetro exterior y 9.53 mm de espesor (ver Tabla 6.3).

Di = DN — 2 x espesor = 406.4mm — 2 * 12,71 mm = 380,98 mm

Se calcula la velocidad del gas en la cafieria, segun:

3
2967

—0/A = S = 25,96
V=0 A= 03Iy 298

El espesor minimo sera el nominal menos la tolerancia de espesor especificada por la norma
ASTM A53, que es del 12.5 % del espesor nominal, por lo tanto, resulta en un e»n=8,34 mm.

Se procederd a calcular la maxima presion permisible en la cafieria para el caso en cuestion.
D=406,4 mm

SE= 145 MPa = 21030,5 psi

A=0in (Tabla 6.1, se considera despreciable ya que la unién es por soldadura).

y= 0,7 (Tabla 6.2, a partir de los 621 °C el factor se torna constante en 0,7)

Utilizando la féormula,

2% SEx (e —4)
_D_Z*y*(em_A)

Se obtiene,

_ 2xSbrlem—A) 272103052834 -0) _ ggq 66 = 612730186 P
PED —2uys(em—A) 4064—2+07*(834—0) oo Ptz 86 Pa

Es entonces, la presion maxima permisible en esta cafieria de 6127301,86 Pa. A la salida del
gasificador se tiene una presion de 119100 Pay a lo largo de la cafieria se tendran pérdidas
de carga debido a la friccién y los equipos del proceso. Aunque el syngas se impulsara con
un soplador, no se corren riesgos de sobrepasar la presion maxima permisible para este
material.

La cafieria deberd estar pintada de color gris por tratarse de la corriente de proceso.

Luego del ciclén se debe colocar un soplador que provoca cambios de caudal, como se
explicard luego. Se tiene menor caudal, por lo que no es necesario un diametro de 16
pulgadas para asegurar la velocidad permisible, entonces, se decide cambiar el diAmetro de
cafieria. Para ello se elige un diametro nominal de 12 pulgadas SCH 40 obteniendo asi una
velocidad de 24 m/s.

183



A la salida del intercambiador, se propone disminuir el diametro de cafieria ya que al reducirse
la temperatura disminuye el caudal de gas, y por ende, no es necesario un diametro de
cafieria tan elevado para mantener la velocidad por debajo de la sugerida. Se elige un
didmetro nominal de 8 pulgadas SCH 40 obteniendo una velocidad de 22,47 m/s.

3.2 Cairierias de servicios

3.2.1 Agua

Para las caferias de agua se utilizaran tuberias de termofusion. Se eligieron tubos de la
empresa Acqua System Magnum, modelo PN12 que sirve para agua hasta 40°C. 7]

La termofusion es un método de soldadura simple y rapido para unir tubos de polipropileno y
sus accesorios. Las superficies de las partes que se van a unir se calientan a temperatura de
fusién y se unen por aplicacion de presion, con accidn mecanica o hidraulica, de acuerdo al
tamano de la tuberia y sin usar elementos adicionales de union. Esta técnica produce una
union permanente y eficaz, y es econémica.

La cafieria debera estar pintada de color verde para el agua fria y verde con franjas naranjas
para el agua caliente.

3.2.2 Aire

Para el aire se utilizaran tuberias de polietileno. El polietileno es un material termoplastico
destinado a diversas aplicaciones debido a sus caracteristicas de baja rugosidad, resistencia
a la corrosion, flexibilidad, bajo peso, resistencia a presiones internas y externas y facilidad
de instalacion.

La cafieria debera estar pintada de color azul correspondiente al flujo de aire.

4. Célculo de temperaturas y presiones a lo largo de la cafieria

4.1 Diagrama de Flujo de la Planta

En la Figura 6.3 se muestra el esquema de la planta. A lo largo del Capitulo se detallaran los
calculos realizados para hallar las presiones y temperaturas indicadas en la figura. Los
caudales volumétricos en cada tramo se calcularon segun:

_T*Pn
T TnxP

*

Donde Q es el caudal volumétrico a la temperatura de operacion T y la presion de operacion
P, mientras que Qn es el caudal normal (A Th=273 K y P=1 atm) calculado segun gases
ideales para el caudal molar de syngas obtenido a la salida del gasificador.
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Siendo, Qn = 0,91 Nm3/s como se informé en el Capitulo 4.

Exterior

- V.alivio
=Tamh
P=101,3 kPa
I
v
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[=
e
"&b
=
L]
o —
)
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5 & E P=1315 kPa
ca T=337,4K
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I calar
D
[l T=3373K T=308K
iy P=1367 kPa P=130,0kPa
Agua Aire
Figura 6.3. Esquema detallado de la planta.
Tramo A:

Por el disefio realizado en el Capitulo 5, se sabe que el ciclon presenta una altura de 4,4
metros, y como la entrada del gas es por la parte superior del mismo, y la salida del gasificador
por la parte inferior, se tiene una altura de cafieria minima de 4,4 metros, ademas se tienen
sectores de cafieria horizontal, los cuales se estiman en 0.5 metros de cada lado (salida del
gasificador y entrada al ciclén) y por la disposicién de la cafieria (ver Figura 6.3), se precisan
dos codos a 90°.

185



Tramo B:

El gas de sintesis al salir del ciclon se dirige al soplador. Este tramo involucra entonces la
longitud comprendida por el descenso vertical desde el tope del ciclén hasta el ras del suelo
donde se encuentra la entrada al soplador (4,4 m). Ademas, se adicionan 0,5 m de cada lado
(salida del ciclén - entrada de soplador). Por tanto, la longitud total del tramo queda
comprendida en 5,4 m. Por la disposicion de la cafieria, se precisan dos codos a 90°.

Tramo C:

Al salir del soplador, el gas se dirige al intercambiador de calor ingresando desde el tope. Se
requiere entonces un tramo vertical igual a la altura del intercambiador de 1 m sumando
ademas 1 m mas de altura que es la requerida para posicionar el intercambiador de calor
suspendido por sobre el filtro granular. A su vez, se adicionan dos tramos horizontales de 0,5
m, de cada lado. Por la disposicion de la cafieria, se precisan tres codos a 90°.

Tramo D:

A la salida del intercambiador se tiene un pequefio tramo vertical que pasa por el filtro y luego
el gas libre de tar ingresa al equipo separador de azufre. El primer tramo de cafieria es
despreciable por su corta longitud. El segundo tramo esta compuesto por una tuberia vertical
de 7,2 m, la cual representa la longitud necesaria para el ascenso del gas hasta la entrada
del depurador seco que se encuentra en la parte superior del mismo. Por lo tanto, se tendran
dos tramos rectos horizontales de 0,5 m a la entrada del depurador y salida del filtro granular.
Ademas, entre el filtro y la entrada al depurador se precisan tres codos a 90°.

Tramo E:

El gas de sintesis a la salida del depurador por via seca se dirige al filtro electroestéatico donde
se eliminan los polvos generados en el equipo anterior. El tramo de cafieria en cuestion posee
un tramo recto vertical cuya longitud esta determinada por la distancia comprendida entre la
salida superior del depurador seco y la entrada lateral del filtro electroestatico posicionado al
ras del suelo. Ademas se tendran dos tramos rectos horizontales de 0,5 m cada uno para
lograr una buena separacion entre los equipos. La longitud total entonces resulta de 5,8 m
verticales y 1 m horizontal. Ademas, por la disposicién de los equipos se precisan dos codos
a 90°.

Tramo F:

La entrada al Demister es horizontal y por el centro del mismo. La salida del depurador en
seco es también horizontal y a la misma altura, por lo que se requeriran dos tramos
horizontales de 1 m y uno vertical de 0,5 m por la diferencia de alturas comprendida entre los
equipos. Por la disposicion de los equipos se precisan 2 codos a 90°.

Valvulas
A continuacion, se detallan las vélvulas de la Figura 6.3.

- Valvula de alivio. Debido a posibles elevaciones de presion se requiere de un sistema
de seguridad, esta valvula libera al exterior en caso de emergencia. De forma de no
liberar el syngas directamente a la atmdsfera, se quema pasando por un quemador.
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- Valvulas manuales para depdésitos char. Como se debe retirar periddicamente el char
acumulado, se tiene un bypass con un depdésito secundario para no parar la
producciéon al momento de limpiar, entonces se cierra la valvula del depdsito a limpiar
y se abre la del secundario.

- Valvulas manuales, una para cada depdsito de tar. Cumplen la misma funcién que las
valvulas para el char.

4.2 Disefio de la red de intercambio de calor

Al disefar el gasificador, en primer lugar, se consider6 que era adiabatico y que el calor
necesario para las reacciones endotérmicas de gasificacion estaba provisto por las
reacciones exotérmicas de oxidacion. A su vez, se tienen otros procesos endotérmicos como
son la pirdlisis y el secado que también dependen de dicho calor liberado. Sin embargo, se
debe verificar que esto sea cierto. Ademas, en el Capitulo 4 se evaluaron las pérdidas de
calor ya que, si bien se utiliza un material con buenas propiedades para la aislacion, el sistema
no es perfectamente adiabético.

Se procedi6 entonces a calcular la cantidad de calor disponible y requerido en el punto donde
se comienza la gasificacion. Se simplificaron las etapas de secado, pirdlisis y oxidacion
teniendo en cuenta los compuestos que se tienen a la entrada de la gasificacién con la
siguiente reaccion global:

CH; 71909769 + 0, + H,0— CO + CO, + H,0 + CHy+ C(s) (1)

Se parti6 de 40,65 kmol/h de biomasa seca y libre de cenizas, de 8,12 kmol/h de H,O
correspondientes a la humedad de la biomasa (ver Capitulo 2) y de 69,86 kmol/h de aire para
operar con un ER de 0,3 que significan 14,67 kmol/h de O,. Ademas, segun lo explicado en
el Capitulo 2, en cuanto a las condiciones iniciales de la etapa de gasificacion, se consideré
gue todo el oxigeno se transforma en CO, con parte del char formado. El char restante, se
estimé a partir del porcentaje de char en el gas luego de la pirdlisis. 28 Por lo tanto, se llegd
a la siguiente reaccion balanceada:

40,65 CHy 71900769 + 14,67 05 + 8,12 H,0 — 13,13 CO + 14,67 CO, + 18,13 H,0 + 8,4 CH, + 4,44 C(5) (2)

Se calcul6 la entalpia de reaccion a partir de las entalpias de formacion de cada compuesto.
Se obtuvieron las entalpias de formacién del CO,, CO, CH4, HO y O2 en funcién de la
temperatura ?”. La entalpia de formacién de la biomasa se estimé basandose en la ley de
Hess. La reaccion genérica para la formacion de la cascara de mani puede ser modelada
como:

C 4+ 1,719H + 0,769 0 — CHy 71900760 (3)
Se puede llegar a dicha reaccion a partir de las siguientes reacciones:

A) C + 02—’ COZ
B) 0,860 H, + 0,430 0,— 0,860 H,0
C) CHy 71900760 + 1,046 0,— CO, + 0,860 H,0

Donde se llega a la formacién de la biomasa a través de A + B - C:
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D) C + 0,860 Hy + 0,385 0, — CHj 7190076

La reaccion A representa la oxidacion del carbono y el calor de reaccion estara dado por el
calor de formacién del CO, siendo -393509 kJ/kmol. La reaccién B es la oxidacion del
hidrogeno y el calor de reaccion estard dado por el calor de formacion del H.O que resulta de
-241818 kJ/kmol. Por altimo, el calor de la reaccion C estara dado por el HHV de la biomasa,
higher heating value por sus siglas en inglés, cuyo valor es de 18,47 MJ/kg 12, es decir,
480589,4 kJ/kmol. A partir de esto, se obtuvo la entalpia de formacion de la biomasa. @

AHf biomasa — AHA + AHB - AHC

kJ K k]

AHf piomasa = —393509 oot 0.86 * (—241818 W) + 480589.4m = —120883.08 kJ /kmol
Por lo tanto, el calor disponible estara dado por el AH total de la reaccién global (2) siendo
Hproductos- Hreactivos €N €l rango de temperaturas que va desde 278 K, considerando que se
ingresa a esa temperatura al gasificador, hasta 1200 K, siendo la temperatura que se aspira
alcanzar antes de comenzar la gasificacion. Finalmente se obtiene -1316 kW.

Para el calculo del calor requerido se deben tener en cuenta el calor necesario para evaporar
el agua que ingresa con la biomasa, el calor necesario para calentar los gases hasta 1200 K
y el calor que se pierde por los alrededores. Segun leyes termodinamicas, se obtiene el mismo
resultado planteando todos los pasos térmicos o llevando todo a una temperatura de
referencia, y planteando Unicamente el calor sensible desde esa temperatura hasta la
temperatura final. La reaccion global se lleva a la temperatura de referencia de 278 K y, por
lo tanto, se plantea el calentamiento de los gases producidos desde esta temperatura hasta
los 1200 K. Ademas, se plantea la evaporacion del agua ya que en la reaccion global se
considera a la biomasa seca, por lo que el calentamiento del agua (perteneciente a la
humedad de la biomasa) se plantea desde la temperatura de evaporacion hasta la final.

El primer calor mencionado se calcula como Qcygp = 4 * Fyzo = 91,826 kW. Luego, el calor
requerido para calentar cada corriente de compuestos gaseosos mencionados se obtiene
como Q = F = Cp = AT. Para ello se obtuvieron los Cp en funcién de la temperatura de cada
uno. 271 Por ultimo, se consideran las pérdidas de calor que resultaron ser de 1,127 kW como
se explicé en el Capitulo 3.

Por ende, se tiene:

Qrequerido = Qevap + Qalr + Qcalentamiento cHa T Qcalentamiento Nz T Qcalentamiento co~t Qcalentamiento H20

+ Qcalentamiento co2 + Qcalentamiento C

Qrequerido = 1373,49 kW

Es importante aclarar que se debe tener en cuenta el nitrdgeno del aire que permanece inerte.
Por lo tanto, se llega a la conclusién que el calor disponible supera al requerido en 57,2 kW.
Esto quiere decir que no se debe calentar el aire que ingresa al gasificador. De haber
resultado de manera contraria se deberia haber calentado el aire aprovechando el calor del
syngas de salida del reactor o bien aumentando el ER para proveer mas oxigeno y asi
aumentar el calor disponible.
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Se sabe que en general dentro en este tipo de gasificadores, el calor que proveen las
reacciones de oxidacion alcanza para que se desarrollen el resto de las reacciones
endotérmicas. BY En este caso, por los calculos explicados anteriormente, el calor disponible
es mayor que el requerido. Por este motivo, se tendrdn mayores temperaturas que las
supuestas. La temperatura al comienzo de la oxidacion se ha establecido previamente en
1200 K. En este caso, si se despeja la temperatura que se tendria igualando los calores,
resulta ser de 1248 K. Es decir, en realidad se tiene una temperatura un poco mayor dentro
del gasificador. Se estima que esto no afectara en gran medida a los célculos ya hechos
(como por ejempilo, los flujos en el syngas obtenido) ya que la diferencia es pequefia.

Si se analiza la planta de manera global siempre se requiere enfriar el syngas por lo que no
se procedera a realizar el Analisis Pinch.

4.3 Pérdidas de calor en carfierias

Debido al hecho de que el transporte de gas de sintesis hasta el motor de combustion interna
se realizara a través de tuberias de acero sin estar éstas recubiertas con ningun tipo de
aislante, el calor perdido en su recorrido no podra ser despreciado y por tanto debe ser
calculado para estimar la temperatura con la que el gas llega a los equipos aguas abajo del
gasificador.

Cabe aclarar que no recubrir las tuberias de gas de sintesis con algun aislante, para evitar
asi las pérdidas de calor, es una decision intencional ya que durante todo el recorrido aguas
abajo del gasificador se busca enfriar el gas para que llegue al motor de combustién interna
con la temperatura adecuada, para que entre a cada equipo en el rango de temperatura que
lo permite cada uno, para que condense todo el tar y también para que condense el agua.
Principalmente a la salida del gasificador y luego del soplador se tendran altas temperaturas
lo cual puede significar riesgos al personal, para evitarlos se propone una adecuada
sefalizacion y una proteccion de barrera.

Para el calculo de las pérdidas de calor en los tramos de cafierias se siguié un procedimiento
similar al calculo de las pérdidas del calor en el gasificador (ver Capitulo 4).

La temperatura del aire exterior se fij6 en el valor que toma la temperatura maxima en verano
en la provincia de Cérdoba 2

T, = 30°C = 303K

Siendo ésta la temperatura para el caso mas conservador, ya que con ella se logra el menor
flujo de calor hacia los alrededores debido a que se garantiza la menor fuerza impulsora,
referida al término de AT de la ecuacién de calor.

Como primera medida se debe calcular el coeficiente de conveccion del aire. Su calculo se
realizara estableciendo que sélo existe conveccion natural en los exteriores, por lo tanto se
utilizard una correlacion acorde a esta circunstancia.

La correlacién a utilizar sera la misma que se uso para el célculo del h en los exteriores del
gasificador, ya que los tramos de carfieria se pueden tomar como cilindros verticales y
horizontales. En lo que respecta a la correlacién usada, ésta solo es aplicable para cilindros
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verticales por lo que a los tramos de cafieria horizontal no se le podria aplicar en primera
instancia el h obtenido. Sin embargo, ya que en proporcién son muchos mas los tramos
verticales que los horizontales se tomard el valor de h para cilindros verticales y una longitud
total de cafieria para el calculo de calor total perdido por conveccion.

Se comienza estableciendo que la longitud caracteristica en este caso estara dada por la
longitud total del tramo de cafieria a evaluar, Lc.

En cuanto a la temperatura de superficie de la pared metdlica exterior de la cafieria (Ts), se
considerard a ésta como una constante con un valor unos grados menores que la temperatura
de entrada al tramo de cafieria en cuestion, que luego se corroborard que sea
aproximadamente igual a la temperatura media entre entrada y salida del tramo considerado.

Otra consideracién que establece la correlacion elegida es que las propiedades del aire sean
evaluadas a la temperatura de pelicula:

Ts + 30°C
Ty =————1[°C]

Por lo tanto, para esta temperatura y presion de 1 atm, de bibliografia*® se obtiene el valor
de Pr(nimero de Prandt), v(viscosidad cinematica) y k(coeficiente de conduccion).

A partir del Nu, utilizando la correlacién informada en el Capitulo 4, se obtiene el h:

]

Una vez obtenido el valor del coeficiente de conveccion, se procede al calculo del flujo de
calor para lo cual se asume que la transferencia de calor se dara principalmente de forma
radial, que el proceso es en estado estacionario, las conductividades son constantes y no hay
generacion de calor. Esto ultimo se establece tomando una temperatura de pared constante
tal como se menciond anteriormente.

Nu=%—>h[

w
m°C

Por Ley de Fourier se sabe que el calor de conduccidn esta dado por la siguiente expresion:

Q aT
gxcond — ] 2

Qcon — — T
A dr_)frszdr__frrfde_)Qcond_ ZnLkl—T_Zz

T
1 n G

Sin embargo, debido a que se trata de cafierias metalicas por las cuales circula el gas de
sintesis, puede garantizarse que la temperatura de la pared interior y exterior de la cafieria
seran las mismas ya que la elevada conductividad del metal permite un flujo de calor maximo
gue garantiza esta igualdad.

Por ley de Newton el calor transferido por conveccion esta dado por la siguiente expresion:
Qcony = h* A * (TS —T)
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A su vez, se debe considerar la radiacion. Por ley de Stefan-Boltzmann, se tiene:
— 4
Qrad - O-*As *Ts

Donde ¢=5,67*10"-8 W/m?K*. Como la radiaciéon emitida por todas las superficies reales es
menor que la emitida por un cuerpo negro a la misma temperatura se tendra:

Q=cx0*xA;*x T

Donde ¢ es la emisividad de la superficie. Cuando una superficie de emisividad ¢ y area
superficial As, a una temperatura termodinamica Ts, esta por completo encerrada por una
superficie mucho mas grande (o negra) a una temperatura termodinamica T,,, y separada por

un gas (como el aire) que no interfiere con la radiacién, la razén neta de la transferencia de
calor por radiacion entre estas dos superficies se da por 19

Qraa =S*U*As*(Ts4_T£)

Por tanto, las pérdidas de calor que se daran durante el recorrido del syngas por el tramo de
caferia en cuestion estard determinado por:

Qperaizo = Qraa + Qconv
Msyngas CPsyngas (TEntrada - TSalida) =hA (TS - TOO) +¢e0 A (TS4 - Too4)

Para el material de cafierias seleccionado se tiene una emisividad de 0,28 1191,

Se realizaron los célculos explicados para cada tramo de cafieria y las temperaturas se
muestran en el diagrama de la planta de la Figura 6.3.

Célculo del diametro del aislante para el tramo D:

Debido a que se requiere una temperatura en un rango de 150 a 145°C para la entrada al
depurador seco y las pérdidas de calor en el tramo D generan una temperatura de entrada a
este equipo de 135,84°C, se propone entonces solo para este tramo colocar un aislante que
permita cumplir con la temperatura de entrada en el rango indicado.

Se decidid utilizar como aislante silicato de calcio. Es usado en aplicaciones comerciales e
industriales por su baja conductividad térmica, ya que es ideal para aislar equipos y/o tuberias
gue generan altas temperaturas y también cuando se necesite resistencia a la compresion y
al abuso mecanico y/o la incombustibilidad. £%

Sus propiedades se muestran a continuaciéon y comercialmente se encuentra con espesores
de 25 090 mm.
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Tabla 6.4 Propiedades del aislante silicato de calcio del proveedor Inca 29

Densidad [kg/m?] 220
Conductividad térmica (temp. media 0.062
7045°C) [W/m K] ;
Compresion [kgf/cm?] 5,10
Contraccion lineal [%] 2,0
Temperatura méaxima [°C] 650
Humedad méaxima [%0] 6

Para determinar el espesor del material aislante es necesario hacer el analisis de la
transferencia de calor del sistema hacia el exterior.

En la Figura 6.4 se muestra un esquema de la transferencia de calor asumiendo un flujo radial

de calor.
espesor espesor
radio interno || del cafio | 2Sl@nte
* Tinfinito= 278K
1 rZ r3
q confuccion g cofhweccion

Ts

Figura 6.4: Transferencia de calor unidireccional desde el interior del gasificador hacia los
alrededores

Donde:

rl es el radio interno de la pared metalica de la tuberia [m].
r2 es el radio externo de la pared metélica de la tuberia [m].
r3 es el radio externo del material aislante [m].

T1 es la temperatura de la pared interior del cafio [K]

Too es la temperatura ambiente [K]
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Como se mencion6é anteriormente, se asume que la transferencia de calor se da
principalmente de forma radial y ademas se asume que el proceso es en estado estacionario,
las conductividades son constantes y no hay generacién de calor. Ademas, la temperatura de
la pared interior del cafio se asume constante e igual a un valor de TSinwerior, que fue detallado
anteriormente como calcularlo.

La resistencia total a la transferencia de calor del tramo de cafieria hacia los alrededores,
segun en conjunto de ecuaciones planteado en el Capitulo 3, es la siguiente:

In (%) In (;—2) 1

R =
Total = 5w Lky  2mLky +h2nLr3

Donde:

e L es lalongitud del tramo D de cafieria [m]

e kyes la conductividad térmica de la pared metalica de la tuberl’a[mmfc]

® [ ,es la conductividad térmica del material aislante [%]

.. . . . w
® h es el coeficiente pelicular de transferencia de calor del aire [m]

En cuanto a la temperatura de superficie de la pared exterior del aislante (Ts), se considerara
a ésta como una constante con un valor arbitrariamente elegido. El valor de Ts sera de 20°C,
el cual, a nuestro criterio, es una estimacion aceptable ya que asegura una pérdida de calor
relativamente baja desde los cafos hacia los alrededores. Este valor luego se verificara y se
calcularé el flujo de calor en relacién con el espesor del aislante utilizado.

Para la temperatura del aire exterior se asume, tomando criterio conservador, la temperatura
minima en invierno que se da en la provincia de Cérdoba:

T, =5°C =278K

El criterio conservador mencionado anteriormente tiene en cuenta la menor temperatura
posible que garantiza la mayor fuerza impulsora de transferencia de calor, referida al término
de AT de la ecuacion de calor, y asi se disefiara para el peor caso posible (flujo maximo de
calor).

La expresion de Rr,:4; queda dependiente Gnicamente del valor del radio del aislante (r3) ya
gue es el valor que se quiere conocer:

R =
rota(73) = 5 82m ky, 2mn82mk, h2m82mr;

Tsinterior - Too

RTotal (T'3)

Qrota1(13) =
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En lo que respecta al h del aire, su célculo se realizara estableciendo que sélo existe
conveccion natural en los exteriores del gasificador, por lo tanto se utilizar4 una correlacion
acorde a esta circunstancia. Debido a que se trata mayormente de tramos rectos verticales
los que componen el tramo D puede considerarse entonces el uso de la correlacion empleada
en el Capitulo 3 para cilindros verticales.

La correlacion elegida establece que las propiedades del aire sean evaluadas a la
temperatura de pelicula:

20°C + 5°C .
Ty = ———— =125

Por lo tanto, para esta temperatura y presion de 1 atm, de bibliografia *° se obtiene:

Pr =0,7323

2

v=147010"° mT

k =0,02475 w
o mK
Resolviendo:
Nu = 1098
Nu="%_h=3315 %
k m°C

Teniendo en cuenta la expresion de Qr,tq; Y 1@ TS supuesta se analizard a continuacion el
radio critico del aislante para luego poder tomar una decisién en cuanto al espesor del mismo
gue finalmente se usara.

El aislamiento adicional agregado a un tubo cilindrico incrementa la resistencia a la
conduccion, pero disminuye la resistencia a la conveccion de la superficie debido al aumento
del area exterior. La transferencia de calor del tubo puede aumentar o disminuir, dependiendo
de cuél sea el efecto que domine. (9
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Figura 6.5: Flujo de calor total vs radio del aislante

Como se observa en la Figura 6.5 existe un pico maximo de flujo de calor que corresponde
con el radio critico de aislante:

e = 0,193 m

Debido a que comercialmente se cuenta con espesores del aislante de 25 mm y 90 mm, se
elige entonces la segunda opcién que asegura que:

T3 = eaisiante T 72 = ¢
r3=011m + 0,09m = 0,20m
De este modo el flujo total a los alrededores sera de:
Qrotar = 433 W

Se verifica entonces que la temperatura de la pared exterior del aislante (Ts) sea similar a la
supuesta para garantizar que las propiedades de pelicula utilizadas hayan sido correctas.

De la siguiente ecuacion de flujo de calor por conveccién se despeja el valor de Ts:
Qrotal = Qconveccien = 2* T x13 % L* h (Ts — Ty)
Tg = 20,389 °C

Se verifica entonces que la Ts fue supuesta inicialmente de manera correcta.
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Finalmente, al utilizar un espesor de aislante de 90 mm la temperatura con la que ingresa la
corriente de gas de sintesis al depurador por via seca sera de:

T = 149,66 °C

Por lo tanto, con esta aislacién del tramo D logra cumplirse con el requerimiento de
temperatura de entrada al depurador seco.

4 .4 Intercambiador de calor

Como ya se menciono, para la eliminacion del tar de la corriente gaseosa se debe reducir la
temperatura de la corriente hasta lograr la condensacion total del tar, para luego, con un filtro
granular, eliminarlo del gas de sintesis.

Se decidio la utilizacion de un intercambiador de tubo y coraza con dos pasos por los tubos,
aislado del lado de la coraza para evitar el intercambio de calor con el aire exterior. Debido a
gue el tar estard condensando dentro del intercambiador, se optd por colocar la corriente
gaseosa del lado de los tubos ya que la limpieza resulta mas sencilla*®l, Por otra parte, como
fluido refrigerante se decidié utilizar agua debido a su buena capacidad calorifica, lo que se
traduce en un buen poder de refrigeracion y por sobre todas las cosas, por su gran
disponibilidad y bajo costo.

Se implementara un circuito cerrado de agua. En el mismo, el agua es bombeada desde un
tanque de almacenamiento hacia un intercambiador de calor, donde es enfriada. Luego,
atraviesa la torre de enfriamiento y retorna al tanque (ver Figura 6.7). El agua a utilizar debera
ser agua tratada. Ademas, en la linea que conecta la torre de enfriamiento con el tanque de
almacenamiento se debera colocar una purga de modo de eliminar parte del agua de salida
de la torre ya que ésta, al sufrir un proceso de evaporacion, saldrd con una concentracion de
sales elevada.

Cabe aclarar que en un primer momento se analizé la posibilidad de aprovechar el calor del
agua a la salida del intercambiador de calor. Se consideré la idea de proveer a la planta
productora de mani que se encuentra acoplada a la planta de gasificacion con dicha agua
para que sea utilizada en cierta parte de su proceso. Sin embargo, no se cuenta con la
informacion suficiente para establecer a qué temperatura regresaria el caudal de agua y en
gué condiciones. También se analiz6 la posibilidad de extraer agua de un curso hidrico
cercano a la planta y sélo permitir un AT de 2 a 3 grados para no alterar el ecosistema. No
obstante, el rio mas cercano se encuentra a 2 kmy ello implicaria atravesar terrenos ajenos.
Por lo tanto, se eligié implementar un circuito cerrado con una torre de enfriamiento.

En primer lugar, se calcul6 el caudal de agua a utilizar a partir de la igualacion del calor que
se desea perder del lado del syngas y que debe ganar el caudal de agua. Se requiere enfriar
el syngas hasta 150°C para asi asegurar la condensacion de los alquitranes y luego la
retencion en el filtro granular que se encuentra a la salida del intercambiador de calor. Es por
ello que se dispone del intercambiador en forma vertical y la corriente de syngas fluird hacia
el extremo inferior para arrastrar todas las particulas de alquitranes que se formen. Por lo
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tanto, del lado de la corriente de proceso el calor estara conformado por el que pierde el
syngas al ingresar a 698,26 °C y salir a 150°C y ademas se debe tener en cuenta el calor
involucrado para la condensacién de los alquitranes. Se aproximo a los alquitranes como una
mezcla de benceno, tolueno y naftaleno, siendo las fracciones masicas 50, 30 y 20%
respectivamente. Se bas6 en la informacion dada en el Capitulo 4 y se realiz6 esta
aproximacion. Con los calores de condensacién de dichos compuestos se hallé el calor
involucrado en el proceso. Por lo tanto, el calor total resulté ser de Q= 7,621*10° W.

Para la corriente auxiliar, el agua tratada en este caso, se eligié una temperatura de entrada
de 24°C y una de salida de 34°C, como se explicara luego en la seccién Torre de Enfriamiento.
Por lo tanto, el caudal de agua a utilizar es de 18,21 kg/s.

Segun Apéndice 22 del Cao [*%l, para el agua de enfriamiento proveniente de una torre, la
resistencia al ensuciamiento sera de 4 10 m?K / W.

Se opto por la utilizacion de tubos de %” 14 BWG con distribucion en triangulo debido a que
el agua de servicio sera agua blanda por ende con la baja resistencia al ensuciamiento
informada anteriormente. Ademas, se eligio trabajar con un intercambiador con un diametro
de coraza de 0,59 m y 458 tubos ¥ de modo de lograr una velocidad de gas de sintesis
adecuada, la cual result6 ser, para esta configuracion, de 30,48 m/s.

Siguiendo las disposiciones del Cao, se procedid a calcular todas las variables necesarias
para obtener un area de disefio y con ella poder verificar si el equipo supuesto cumple con
una longitud de equipo coherente y con los requisitos del proceso. Para ello, se establecio
una disposicion de baffles, segmentados al 25%, que garantice un buen soporte para los
tubos y una buena mezcla del fluido que circula por la coraza, llegando entonces a una
separacion entre los mismos de 0,53 m.

Se calcularon los coeficientes de conveccion para ambos fluidos logrando los siguientes
valores:

h;o = 148,104 % correspondiente a los tubos
hy = 1187 mVZK correspondiente a la coraza

Para el calculo del coeficiente de transferencia de calor total U del equipo, previamente se
debe conocer la resistencia de ensuciamiento que ofrece el tar presente en la corriente de
gas de sintesis. Segun bibliografia[” el valor es de 1,10° m?K / W.

1 1 Dyt _
U=(G—+—+ Ragua + Rsyngas %)

1=107,775
hio ~ ho

2
interno mK

El valor obtenido de U est& dentro del rango de coeficientes tipicos para gases - agua. **!
Se calcula ahora el area de disefio que presenta el equipo:

Q

Adiseﬁo = W = 22,06 m2

donde: ATy, = delta de temperatura media logaritmica
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Ft = 0,99 factor de correccion dependiente de la configuracion geométrica del intercambiador.

Para garantizar la transferencia de calor requerido, a la hora de la construccién del equipo
sera necesaria un area real un 10% mayor a la de disefio. Por tanto, se obtiene para el
intercambiador de calor las siguientes caracteristicas:

Arear = 27,34 m?

L=1m

U=107,775
m2K

Numero de tubos = 458
Deoraza = 0,59 m
Tubos %" 14 BWG
Disposicion de tubos: triangulo
AP¢oraza = 1313 Pa
APrypos = 1455 Pa

Intercambiador 1-2 13!

4.5 Célculo de la torre de enfriamiento

Para el caso de la torre de enfriamiento, la misma fue disefiada a partir de los requerimientos
calculados en el intercambiador anterior. Teniendo en cuenta el consumo de agua del
intercambiador, se obtiene un total de 18,21 kg/s.

Se debe calcular la temperatura de entrada de la corriente liquida del intercambiador, que
estara determinada por la temperatura de salida de la torre de enfriamiento (se asume que
las pérdidas o ganancias de calor por parte de esta corriente con los alrededores seran
despreciables). Para su célculo se evaluaron las temperaturas y humedades del aire en la
provincia de Cérdoba durante los ultimos 5 afios obteniendo, con el uso del diagrama
psicrométrico, las temperaturas de bulbo himedo correspondientes. De todas ellas se eligid
la que garantizara que solo el 5% de todos los dias evaluados fuera superior a la elegida,
resultando asi una temperatura de bulbo himedo de 19°C.

Una vez hecha la eleccion de la temperatura de bulbo humedo del aire, para obtener la
temperatura de salida del agua de la torre de enfriamiento se deben adicionar 5°C a la de
bulbo himedo y asi se consigue la de salida, resultando ser de 24°C.

Por tanto, los 18,21 kg/s de agua que salen del intercambiador de calor a 34°C deben ser
enfriados hasta una temperatura de 24 °C, utilizando el aire a temperatura media maxima
anual para la provincia de Cérdoba siendo ésta de 30 °C con un 35% de humedad (ver Figuras
6.6y 6.7) y temperatura de bulbo himedo de 19 °C. Para calcular el caudal de aire circulante,
se debe definir previamente el caudal minimo, el cual se encuentra trazando la recta tangente
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entre la curva de operacion y la de equilibrio, dada por el diagrama psicrométrico. De este
modo, se obtiene un caudal minimo de 10,8 kg/h de aire seco, proponiéndose trabajar con un
valor un 50% mayor, es decir, 16,2 kg/h. Definido el caudal de aire seco, es necesario
dimensionar la torre para cumplir con las especificaciones.

muy caliente fresco
40 °C
35°C 8ene.
30.:C 9 mar. 15 nov.
30 °C =e— 27 = Alta
25°C -
20°C
15 °C
10 °C
5°C -
0°C —
-5°C
-10°C
-15°C
-20°C

Baja

ene. feb. mar abr may jun. jul. ago. sept. oct  nov. dic

Figura 6.6: Curvas de temperaturas promedio maxima y minima en Cérdoba. 121
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Figura 6.7: Gréfica de humedad promedio anual en Cérdoba. (211
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Para determinar el diametro de la torre, se trabajo con el gréfico de Leva ™ utilizandose, como
relleno, anillos Raschig de 50 mm de cerdmica debido a su bajo costo y abundancia de
informacion.
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Figura 6.8: Gréfico de Leva !

Para ingresar al gréfico de Leva se calcula el valor de la abscisa:

’

L
o (—’f )1/ = 0,036
PL — Pc

Donde,

G’ corresponde al caudal masico de aire por unidad de area.
U, es la viscosidad del agua

p. es la densidad del agua

p¢ la densidad del aire

A partir de alli se obtiene una ordenada de inundacion de 0,3. Con dicha ordenada se calcul6
un caudal masico de aire por unidad de superficie de inundacion segun:
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G'Z * C * 0,1
F* UL ] =03
pe * (PL — Pg) * Jc

Donde,

G’ corresponde al caudal mésico de aire por unidad de area.
Cf=65 para anillos Raschig de %"

u;. es la viscosidad del agua

p.la densidad del agua

pcla densidad del aire

J y gc constantes que en unidades Sl resultan unitarias

Resultando entonces, en un G de 3,313 kg/m?s. Se decide trabajar al 80% de inundacién y
se obtiene un caudal por unidad de area de 2,65 kg/m?s. Realizando la relacién entre el caudal
masico y el caudal por unidad de area se despeja un area de 6,112 m?, resultando un didmetro
de 2,79 m.

Para definir la altura de la torre, es necesario calcular la cantidad de unidades de transferencia
requeridas. Para ello, se recurrié a la aproximacién medio logaritmica, la cual puede utilizarse
hasta diferencias de temperatura del agua de hasta 10 °C.

Hg2 — Hgl
(Hgl* —Hgl) — (Hg2* — Hg2)
Hgl* —Hg1l
Hg2+ —Hg2

NTOG =

In

Siendo:

Hgl= 54 kd/kg

Hg2= 101,043 kJ/kg
Hgl*= 73 kj/kg
Hg2*= 124 kJ/kg
Luego NTOG= 2,249

También se calcularon los NTOG de forma grafica como se puede ver en la Figura 6.9 los
cuales resultaron ser igual a 2,36.
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Figura 6.9: Calculo grafico de los NTOG.

Para el relleno elegido se calcula un Ky = aa partir de las correlaciones dadas en bibliografial,
obteniéndose 1,362 kg/m3s. Luego se calcula el Htog siendo 1,947 m. Se tiene una altura de
torre a través de Z = Ntog * Htog = 4,39 m. Para poseer un margen de seguridad se decide
utilizar una torre de 4,6 m.

Para calcular la caida de presiéon de la torre se debe obtener el valor de la ordenada del
gréfico de Leva utilizando G’ que resulta de 0,192. Con el valor de la abscisa ya obtenido se
encuentra una curva correspondiente a 600 N/m?/m. Para la altura correspondiente se tendra
una caida de presién de 2,76*10° Pa.

Con dicho valor de caida de presion se puede calcular la potencia necesaria del soplador de
aire como Pot = AP = Qv, donde Qv = Gs * Vh.

El Volumen himedo (Vh) resulta ser de 0,95 m®kg aire seco. Resultando un caudal
volumétrico de Qv = 16,2 kgAS/s x 0.95 m3 /kgAS = 15,39 m3/s

Por lo tanto, se tendra:
Pot = 2760 Pa * 15,39m3/s = 424764 W

Por dltimo, se calcul6 el agua de reposicion suponiendo un 10% por pérdidas por arrastre. Se
obtienen del diagrama psicrométrico Y1 e Y, los cuales son igual a 0,06 y 0,008
respectivamente.
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Lrep=11%Gs* (Y1'-Y2'")=3336 kg/h

El esquema Intercambiador de calor - Torre de enfriamiento puede asemejarse a la Figura
6.10.

3,7m i
1
2m IOAm
3m 06 T
6 m
2
(5
1m £ 9 & F 4,6m
é’? & PN '
& & s
S &
Agua de reposicion
P —— ]
I |
2,6m |
T T
Lo2,79m

Figura 6.10: Esquema Intercambiador de calor - Torre de enfriamiento.

Como el agua enfriada desemboca en el tanque donde también se repone el caudal de agua
indicado, se considera que la temperatura del agua de salida de la torre es la misma que la
del ingreso al intercambiador.

Se eligieron tubos de termofusion Acqua System Magnhum, como ya se explicé anteriormente.
Se escogieron tubos de 110 mm para lograr una velocidad de agua cercana a 3 m/s que se
encuentra dentro del rango aceptable de velocidades °. El diametro interno para dichos
tubos y modelo PN12 es 90. 71 Por lo tanto, para el caudal de agua ya obtenido y con dichos
tubos se tendra una velocidad de 2,87 m/s.

Para poder elegir la bomba centrifuga a utilizar, ademas del caudal, es necesario determinar
la altura de disefio de la bomba. Para ello se plante6 Bernoulli entre el punto 1y 2 de la Figura
6.7 obteniéndose:

u _ Mv? mn AP Ev
W= T T g Ty

Para determinar el Av se considerd que la velocidad en 1 es 0 mientras que en 2 se tendra
2,87 m/s. Para el Ah se tuvo en cuenta la altura de la torre, que resulté ser de 4,6 my 1 m
extra de cafierias verticales. Para el AP se considero la pérdida de carga en el intercambiador
del lado del agua. Por ultimo, para los Ev se tuvieron en cuenta los codos y las longitudes de
cafierias rectas. Para el caso de los codos se realiz6 el célculo a través del Método de las 2K
valido para flujo laminar y turbulento.

1
Ev codos = E*vz * ev
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K1 1
Donde ev = ot Koo * 1 +E)

El di

ametro es el correspondiente al diAmetro interno y en pulgadas.

Obteniéndose los valores de las constantes K1=1000 y K. = 1,15 se calcula el Ev de los
accesorios como 24,361 m?/s?.

Luego el Ev de cafierias se obtiene como:

. L
= — % * X —
vEgrvia gy

Se obtiene el fanning del Diagrama de Moody a partir de una rugosidad absoluta de 0,007
mm para los tubos de termofusion 2 resultando de 0,055. Por lo tanto, el Ev= 28,21 m?%/s?.

Finalmente, el Hgiserio resulta ser de 11,513 m.

Se eligié una bomba capaz de impulsar un caudal de 67,52 m?¥h, siendo superior al que se
quiere hacer circular, que es de 65,75 m®nh, y una altura de 14,76 m, también superior a la
calculada. Dicha bomba tiene una potencia de 4,441 kW segun el fabricante Grundfos. 2%, Se
obtienen las siguientes graficas dadas por el fabricante.

[m]

22 A

20 4

18

16

TP 80-210/2, 37400 V, 50Hz

ela

Q=67.52 m%¥h
H=1556m

Liquido bombeado = Agua
Densidad = 998.2 ka/m*

14 4

12 A

10

Py Bombaeta =72.6 %
l — Bomb+motor Eta = 64.3 %
-

%]

100

80

G0

| 40

T
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 G0 G5 70 G [m*/h]

P1=4.441KW
P2=3.936 KW
NPSH = 4.41m

Figura 6.11: Curvas caracteristicas de la bomba informadas por el fabricante.
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Ademas, se debe tener en cuenta la bomba para reposicion de agua. En total se tendran
cuatro bombas en todo el proceso como se explicé en capitulos anteriores. Por lo tanto, la
potencia total se estima como un 60 % mas de la bomba calculada resultando ser 7,11 kW.

4.6 Temperatura de entrada al motor

La temperatura de ingreso al motor debe estar cerca de los 40°C, como se informé en el
Capitulo 4. Si bien no se han encontrado restricciones en la ficha técnica del motor que se
informa mas adelante, hay datos acerca de estudios realizados que son Utiles para analizar
cual es la temperatura 6ptima de entrada del combustible. En ellos se indica que la
temperatura estandar de ingreso es 45°C aunque al disminuir la temperatura se encuentra un
aumento en el rendimiento del motor, mientras que un aumento de temperatura genera el
efecto contrario. Se demuestra en dicho estudio que al ingresar el combustible con 10°C mas,
se tiene una reduccién de 7,5% del rendimiento. Al disminuir la temperatura a 25°C se tiene
una mejora del 5%. B4

A la salida del filtro demister hay una temperatura de 65°C, es decir, se estaria ingresando al
motor con una temperatura mayor, por lo que se tendria una reduccion del rendimiento total
del mismo en aproximadamente un 10%. Como solucién a esto, se plantea la instalacién de
un segundo intercambiador de calor en la linea. Se propone utilizar agua como refrigerante,
de forma de recircularla por la misma torre de enfriamiento ya construida. Como primera
instancia, se calcul6 el caudal necesario de la misma, teniendo en cuenta el delta de
temperatura deseado de syngas y que el agua tenga exactamente el mismo AT que el agua
de refrigeracion del primer intercambiador. Se plantea entonces el balance de calor:

Q= Caudalagua * Cpagua * ATagua = Caudalsyngas * Cpsyngas * ATsyngas

El caudal de syngas se calcula a partir de sus composiciones y en este punto resulta en un
total de 0,891 kg/s, el Cp se obtiene del simulador Unisim para las condiciones de operacion
dadas y resulta de 1387 J/kg*K. La diferencia de temperatura del syngas se calcula fijando
una entrada de 65 °C que es la que se tiene a la salida del demister, y como temperatura de
salida se proponen 35 °C de forma de asegurar la temperatura menor a 45 °C, teniendo un
margen por si la temperatura a la salida del demister fuera mayor. En cuanto al delta de
temperatura del agua se establecié lo mencionado anteriormente, por lo que la temperatura
de entrada es de 24 °C y la de salida de 34 °C. Resulta entonces en un caudal de agua de
0,865 I/s.

El caudal de agua result6 ser pequefio, por lo que no se considera realizar un nuevo disefio
de la torre, ya que este flujo adicional no afectaria en gran medida el célculo.

En primera instancia, se planteé utilizar un intercambiador de doble tubo por su simplicidad,
ya que la diferencia de temperaturas que se pretende lograr en el syngas no es muy elevada.
Pero al tener un caudal de agua tan pequefio, es precisa una longitud de tubo muy grande
para lograr la transferencia, adn cuando el anulo es pequefio (condicion que aumenta la
velocidad de agua, pero también la pérdida de carga). Por ello, esta opcion se descarto.
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Luego, se procedio6 a disefiar un intercambiador de tubos y coraza. Para ello, se tuvieron en
cuenta las mismas condiciones. A continuacion, se detalla el disefio elegido para este
proceso.

4.6.1 Disefio del intercambiador de tubos y coraza

Tal como en el caso anterior, se decidi6 la utilizacién de un intercambiador de tubo y coraza
con dos pasos por los tubos, aislado del lado de la coraza para evitar el intercambio de calor
con el aire exterior. Se optd por colocar la corriente gaseosa del lado de los tubos. Ademas,
se eligié agua como fluido refrigerante por lo ya explicado.

Se implementara un circuito cerrado de agua idéntico al establecido para el intercambiador
de calor para la condensacion del tar. A su vez, se plantea la utilizacion de la torre de
enfriamiento de agua ya existente para lograr enfriar esta nueva corriente de servicio, por lo
cual el rango de temperaturas sobre las que oscile quedara fijado por las temperaturas a la
entrada y salida de la torre. Si se desprecian las pérdidas de calor en los tramos de cafierias
comprendidos entre el intercambiador de calor y la torre de enfriamiento, puede asumirse
entonces que el AT de trabajo de este nuevo intercambiador sera igual al AT de la torre.

Segln Apéndice 22 del Cao %], para el agua de enfriamiento proveniente de una torre, la
resistencia al ensuciamiento sera de 4 10 m?K/W, mientras que para la corriente de gas de
sintesis la resistencia sera de 2 104 m?K/W.

Se opto por la utilizacion de tubos de %” 14 BWG con distribucion en triangulo debido a que
el agua de servicio serd agua blanda, por ende, posee baja resistencia al ensuciamiento como
se informé anteriormente. Ademas, se eligio trabajar con un intercambiador con un diametro
de coraza de 0,54 m y 376 tubos *¥ de modo de lograr una velocidad de gas de sintesis
adecuada, la cual resulto ser, para esta configuracion, de 29,73 m/s.

Para el célculo de todas las variables de disefio se procedié de igual modo que para el caso
anterior. Se establecié una disposicion de baffles, segmentados al 25% llegando entonces a
una separacion entre los mismos de 0,37 m.

Se calcularon los coeficientes de conveccién para ambos fluidos y con ellos el valor de U y el
area de disefio:

hjo = 142,69 mMZ/K correspondiente a los tubos
hy = 581,63 mVZVK correspondiente a la coraza
U = 106,56

m2K

Q

Adiseﬁo = m = 21,34 mz
ML

donde el valor de Ft result6é ser de 0,835.

206



Finalmente, las caracteristicas de este intercambiador de calor son las siguientes:
Areqr = 24,69 m?

L=11m

U =106,56

m2K
Numero de tubos = 376
Dcoraza = 0,54m
Tubos %2 14 BWG
Disposicion de tubos: triangulo
AP;oraza = 13,85 Pa
APrubos = 1542 Pa

Intercambiador 1-2

4.7 Pérdidas de carga por equipo

En la Figura 6.3, se muestran las presiones en distintos puntos de la linea, para ello se
tuvieron en cuenta las pérdidas de carga debidas a los equipos y filtros. Las pérdidas de carga
en cafieria se consideraron despreciables. En la Tabla 6.5 se muestran los cambios de
presion de cada equipo donde un signo negativo implica caidas de presion. En el caso del
intercambiador de calor, la pérdida de presion ya fue calculada en el apartado anterior.

Tabla 6.5: Diferencia de presion a la salida de los diferentes equipos.

Ciclén -0,49
Soplador 80
Intercambiador -1,455
Filtro granular -50,6
Depurador -9,8
Filtro electrostatico -0,3
Demister -4,977
Intercambiador 2 -1,542
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4.7.1 Cicldn

En el Capitulo 5 se escogi6 un ciclon Stairmand de alta eficiencia. Las pérdidas de presion
para este tipo de ciclon menores a 2488,16 pascales son generalmente aceptadas.

Una de las ecuaciones para calcular la pérdida de presion en un ciclon es la desarrollada por
Shepherd y Lapple.

1
AP = S .p.Vi*.Ny

En la cual:

AP: Caida de presion en el ciclon, Pa.

p: Densidad del gas portador, kg/m?3.

Vi: Velocidad de entrada del gas en el ciclon, m/s.

Ny: Numero de cabezas de velocidad a la entrada del ciclon.

El nimero de cabezas de velocidad a la entrada del ciclon se puede hallar con la siguiente
ecuacion:
a.b

Ny, = K.
H Ds?

En la cual:

K: Constante, toma el valor de 16 para entrada tangencial.

El valor de Ny es comun para cada familia de ciclones; para este caso Ny toma un valor de
6.4.0

La densidad del syngas se obtiene del simulador Unisim Design como se explico en el
Capitulo 5. Resultando en una densidad del syngas de 0,3 kg/m3. Para la velocidad de
entrada al ciclon se utiliza la calculada a partir del diametro de cafieria propuesto (16
pulgadas), que da un valor de 22,674 m/s. Se estima la caida de presion en el ciclon,
resultando en 493,557 Pa, valor por debajo del méximo permisible.
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4.7.2 Soplador en la linea de syngas
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Figura 6.12: Maquinas compresoras dependiendo presion y caudal de gas. (23

En la Figura 6.12 se presenta un panorama general para la aplicacién de las diferentes
magquinas compresoras y sopladoras de gases. En la parte inferior del grafico se ubica la zona
correspondiente a los ventiladores que dan presiones de salida hasta de 0,1 bar y mueven
volimenes hasta 10000 m3/h.

Entre las presiones que van de 0,1 bar hasta 3 bar, como es en nuestro caso, se encuentra
la zona cubierta por los sopladores, cuyos flujos van de mas de 500 hasta 100000 m3h. Sobre
la zona correspondiente a los sopladores viene la que cubren los compresores de flujo, cuyas
presiones van de los 3 bar hasta los 20 bar, en flujos desde unos 3000 hasta 100000 m?/h.
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Fuera de estas zonas que cubren los ventiladores, sopladores y compresores de flujo, se
encuentra la que corresponde a compresores volumétricos rotativos, cuyas presiones van de
0.1 bar hasta 10 bar y manejan flujos hasta de unos 3000m?h.

El resto del &rea corresponde a las compresoras de émbolos de uno a cinco pasos de
compresion, cuyas presiones van de 3 bar hasta cerca de 1000 bar y manejan flujos hasta de
1000000 m3/h. [23

Debido a las pérdidas de carga a lo largo de la linea, se precisa un equipo para impulsar el
syngas. Primeramente, se calcularon las pérdidas de carga de todos los equipos y se llegé a
la conclusion de que se precisa elevar la presion alrededor de 800 mbar para asegurar la
circulacion del gas. Para rangos de deltas de presion de entre 2 psi 'y 10 psi® es adecuado
el uso de un soplador, no siendo necesario el uso de un compresor. Se procedi6 a la eleccién
de un soplador, para ello se tuvo en cuenta el delta de presién necesario y la potencia que
consume el mismo. Finalmente, se escogié el modelo HB 1600 PI de la marca Kaeser, cuyas
caracteristicas se muestran en la Tabla 6.6 ¥

Tabla 6.6: Catalogo Sopladores Kaeser
Grupos sopladores (Serie BBC hasta HBPI) - hasta 250 kW

Modealo Presion Vacio Pal nom. | Conengan Dimensicnes Pesa Dimansianas Pago
méx. dal de uberia max. max

Prasion Caudal Presidn Caudal molar 5in cabina Can capata

difarancial . diferencial max.” elacirica sikenciadora

AR, MAx. an x prof x & an x prof x al
mibar (g} mAmin mbar {vac) mimin kW DN mm kg mm ]
BB52C 1.000 47 500 4.7 75 50 785 x G35 x 340 140 B00 x 790 x 1120 Ealil
BBEAC 1.000 58 500 50 1 65 90 x GE0 « 960 195 B00 « 790 x 1120 325
BBEAC 1.000 a2 500 B3 15 65 B90 x 6B x« 960 20 B00 « 790 x 1120 a1
ceinc 800 a8 400 BY 13 B 855 % 1.010 x 1.200 263 990 x 1.160 x 1290 443
CB1NC 1.000 123 500 124 BD 855 % 1.010 x 1.20d0 302 990 x 1.160 x 1280 4az
DB 166 C 1.000 15,6 500 15,7 7 100 990 x 1.070 < 1.120 432 1110 1.160 x 1.280 ik
DB 236 C 1.000 211 500 23 45 100 990 x 1.070 1120 482 1110 1.160 x 1.280 gaz
EB2H C 1.000 28.8 2.8 75 150 1.240 x 1.370 x 1.510 | 1.420 x 1.600 x 1.659 1.261
EB4N C 1.000 40,1 o 404 75 150 1240 x 1.370 x 1.510 Lilc) 1.420 ¢ 1.600 x 1.659 1.306
FB4M1C 1.000 113 500 41,6 i} 200 1.790 x 1450 x 1.750 1.450 1.920 ¢ 1.620 2 1.910 1.980
FBE1C 1.000 5.5 500 584 132 200 1.790 x 1.450 x 1.750 1.865 1.920 ¢ 1.620 ¢ 1.910 2.975
FBTH C B0 ma 450 TA 110 250 1.870 x 1450 x 1.800 1717 1.920 x 1.620 x 2.080 2.247
FBSS0C 1.000 531 500 91,65 200 250 1.700 x 1.700 x 1.950 3.005 2170 x 1.864 x 2.110 3.805
HE 1300 P1 1.000 125 500 122 23 250 300 2710 x 1,600 x 2.350 3465 3.205 x 2,150 x 2,610 4.285
HB 1600 P1 BOO 156 450 15z 250 300 2710 x 1.600 x 2.350 3625 AR05x2150x2610  4.M5

*} Datos de rendimiento segin |30 1217, aneen G

Como el soplador produce un cambio de presion, se debe obtener la temperatura luego de
gue el gas lo atraviesa. Del simulador Unisim se halla que, para las condiciones de operacion
en este punto, se tiene una temperatura de 744,6°C, por lo cual el soplador produjo un
aumento de 147,8°C. A su vez, el caudal en este tramo resulta de 1,73 m?/s, el cual se calculd
por gases ideales.
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4.7.3 Filtro granular

Como se menciond anteriormente, el syngas atravesara dos filtros granulares a la salida del
intercambiador para que queden retenidos los alquitranes que condensan en el
intercambiador vertical.

El primer filtro granular de cascara de mani tendra un volumen de 0,38 m?® (100 galones), el
cual esté dividido en 3 capas de igual longitud con distinta porosidad y diametro de cascara.
Se implementara un didmetro de 1 metro y una longitud total de 0,484 metros, cuyos valores
se estimaron de forma de tener velocidades que no sean elevadas para que la cascara de
mani no sea arrastrada con el gas. Ademas, altas velocidades implican grandes pérdidas de
carga por ser la dependencia cuadratica (ver ecuacion de Ergun).

Para el segundo filtro se utiliz6 un volumen de 0,15 m? (40 galones), dividido en 2 capas de
igual longitud con distinta porosidad y diametro de céscara. Se utilizar4 un didmetro de un
metro y una longitud total de 0,19 metros. De igual forma que el filtro anterior, las dimensiones
fueron elegidas de manera de no tener velocidades elevadas.

A continuacion, en la Tabla 6.7 se mencionan las porosidades y diametros de utilizados en
cada capa en los distintos filtros.

Tabla 6.7: Propiedades de los lechos filtrantes segun cada capa.

Diametro de la

Filtro granular 1 Porosidad ¢ Longitud [m] cascara de mani [m]
Capal 0,5 0,16 0,022
Capa 2 0,4 0,16 0,015
Capa 3 0,3 0,16 0,0075

Filtro granular 2 Porosidad ¢ Longitud [m] Cés[():grrgedtéor::nlﬁ [m]
Capal 0,3 0,095 0,0075
Capa 2 0,25 0,095 0,003

Para el célculo de la pérdida de carga de cada capa se utilizé la ecuacion de Ergun:

AP p.v.(1 —e? 15.p.0%.(1 - ¢)
— =150.
L d2 & d, &

Donde:
Dm: diametro de la cascara de mani de la capa. (m)

L: longitud de capa. (m)
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v: velocidad superficial. (m/s)

€: porosidad.

p: densidad del gas de sintesis = 0,7 kg/m?®

u= viscosidad del gas de sintesis = 2,032 x 10° Pa.s

La velocidad superficial para cada capa se calcula como:
v=Q/S

Siendo Q el caudal volumétrico del syngas en m3®/s y S la superficie total del area filtrante en
m? calculada como:

S_dezxs
- 4

Luego para cada filtro se obtuvieron las siguientes pérdidas de carga (ver Tabla 6.8)

Tabla 6.8: Pérdidas de carga en los filtros.

FILTRO 1 ‘ Caida de presion [Pa]
Capal 126,2
Capa 2 710,6
Capa 3 6954
FILTRO 2 ‘ Caida de presion [Pa]
Capal 5263
Capa 2 37550
Caida total 50603,8

4.7.4 Depurador en seco

Segun bibliografia se sabe que las caidas de presion entre los depuradores hiumedos y secos
son similares. B2 Se sabe que un depurador himedo de similares caracteristicas tiene una
caida de presion entre 0,5 y 1,5 metros de columna de agua. ®® Por lo tanto tomando un valor
medio se tiene una caida de presion de 9806,38 Pa.

4.7.5 Filtro electroestatico

Segun bibliografia se tiene un rango de caida de presion entre 0,05 y 0,3 kPal*4, ya que se
caracteriza por tener bajas pérdidas de presion. Se considera el caso mas conservador
eligiendo una caida de presion de 0,3 kPa.
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4.7.6 Demister

Segun el tipo de filtro demister ya elegido en el capitulo anterior, se tiene una caida de presion
de 2 a 20 pulgadas de agua. 8 Nuevamente se sitia en el peor caso teniendo una caida de
presion equivalente a 4976.8 Pa.

4.6.7 Soplador de aire a la entrada del gasificador

Como se estudié en capitulos anteriores, dentro del gasificador se sufre una pequefa pérdida
de presion, por lo que se elige operar a presiones levemente mayores a la atmosférica, siendo
1,2 atm a la entrada. Se debe impulsar el aire para que ingrese al gasificador, para ello se
emplea el uso de un soplador ya que no se precisa gran aumento de la presion. En nuestro
caso, se precisa una elevacion de presion de 0.2 bar y un caudal volumétrico de aire de 1593
m3/h (segln lo calculado en el Capitulo 2 para un ER de 0.3), se elige entonces segun
catalogo de la marca Repicky que se muestra en la Tabla 6.9, el modelo R2.0 de 2900 rpm.

Tabla 6.9: Sopladores Repicky. [11]

100 200 300 400 500

Q P Q P P ] P Q P
mifh HP mih HP HF mih  HPF mi%h  HP

9
mith
1450 @ 29 04 20 05 12 i)
37
57
105

2250 53 05 45 0B 11

2900 = 73 07 &4 11 14

4500 | 122 11 13 L7 21 ay 26

1450 | &2 05 47 0z 34 13

2250 110 09 96 14 ae 14

2900 150 12 136 19 122 24 108 3104

4500 | 248 17 233 29 218 N 205 5

1450 | &7 05 70 11 53 15

2250 | 154 09 136 17 139 23 10 3.0

2900 = 207 12 140 21 173 1.0 155 EE:

4500 340 18 322 33 306 4.7 £88 6.0

1450 = 140 10 118 L7 w4 23

2250 | 240 15 210 26 197 | 37 16975 47

2900 @ 319 19 £38 34 277 46 £56 59

4500 | 518 a0 496 52 are 7l 454 9.2

1450 181 12 147 22 115 a0

2250 | J15 1B 281 34 240 47 215 .1

2900 = 425 24 391 43 5 &0 325 73

4500 | 6B6 37 660 E7 62B 93 594 121

1450 @ 254 20 266 24 240 48 212 58

2250 | 48B4 31 458 53 430 1 403 51

2900 638 40 611 23] 583 9l 557 1.7

4300 © 972 60O Bas 64 919 136 B89z 174 [ 858 [ 211
1450 429 2.5 396 43 365 6.2 32 B1

250 | BES 40  B&6 7 G35 96 B2 124

2900 = 919 50 €46 ] 454 | 124 827 160 | 7B4 | 147
4300 (1453 0 9 1426 14 1385 | 182 1362 248

1450 | 588 40 578 7 a1z 3l 468 1LE

2250 @ 976 62 %32 104 B39 141 844 180

2900 | 1283 = B0 1238 135 1197 | 18F 1152 232 1103 2683
3400 1518 83 1474 158 1431 L2 13e6 273 01338 0 332
1450 = 8BE 51 B31 91 799 |15 T4 16102

2250 | 1431 | BO 1376 141 1324 | 194 1260 250 1206 307
2900 1874 103 1e1% 181 1767 | 249 12 323 | 1648 3T
3400 (2215 | 120 216 213 | 210B|| 283 2053 37E

1450 1361 &6 11B% 127 1121 170 1048 222

2250 2031 @ 103 1959 189 1881 | 264 1819 344

2900 2857 133 25B5 244 25068 340 2444 444

3400 (3138 [ 155 3066 2BL (2998 | 383 25 52l

1450 [ 1360 74 11BE 129 | 1120 | 178 854 197

1750 1548 B9 1447 151 | 1408 22 1295% 285 12144 349
2250 2029 114 1957 185 1889 | 275 1816 355 | 1733 436
2750 [ 2509 | 140 2437 245 | 2360 | 37 2750 435 | 2214 | 533

]
HHOOHOHDL

R1.5

R
o

En la Figura 6.13, se detallan las dimensiones para el soplador elegido.
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Referencias:

1= Filtro de aire

2- Silenciador de admision (para equipos de vacio
lleva brida ANSI para conexion a proceso)

3- Indicador de filtro obstruido ( IFO )

4- Soplador o Cabezal

5- Base compacta con silenciador de impulsién
incluido

6- Transmision por correas y poleas o acople
elastico.

7- Cubretransmisién

8- Motor normalizado (puede ser provisto por el
cliente)

9- Valvula de alivio por presion o vacio.

10- Manémetro en bafio de glicerina

11- Valvula de retencion a clapeta

12- Amortiguador de vibraciones de caucho

13- Tacos antivibratorios (pueden ser provistos
por el cliente)

Opcionales:
14~ Valvula automatica para arranque sin carga y pieza
- Cabina acustica panelizada con reduccion entre
15 y 20 db (A) dependiendo condiciones operativas.
- Termémetro con o sin contacto de maxima
- Presostato y/o vacudstato
- Amortiguador de vibraciones de acero inoxidable
- Motores especiales.

Figura 6.13: Dimensiones del soplador Repicky.

Tabla 6.10: Medidas soplador Repicky.

Medidas generales en mm

tnnemnn Peso sin motor
3 N N I N O

R100 1039
R200 830 EUI] 590 950

R300 1125 864 1000 965
R500 125 864 1000 965
R600 1448 1076 1234 1130
R1000 1448 1076 1234 1130
R1Z200 1448 1076 1234 1130

R1.5 2152 1372 1562 1460
R2.0 2152 1372 1562 1823
R2.5 2152 1372 1562 1823
R3.0 2152 1372 1562 1823
R3.5 2858 1950 2080 2020

R3.8 2855 1950 2080 2020
R4.0 2855 1754 2080 2020
R4.5 3240 2145 2080 2565

1,.25°BSP

432 5?2 2"BsP 93

47 a2 3" Brida ANSI 218
674 793 3 Brida AMSI 261

714 i3] 4" Brida ANSI g Lils]
T35 986 4" Brida ANSI 416
742 086 4" Brida ANSI 431

838 1273 6" Brida ANSI Fijix]
a0 1400 &" Brida ANSI 827
1083 1400 6" Brida ANS| 1125
1067 1400 6" Brida ANSI 1199
1133 1580 &" Brida ANSI 1579
1313 1580 8" Brida ANSI 1678
1148 1710 8" Brida ANSI 1TED
1272 1877 10" Brida ANSI 2232
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5. Eleccion del motogenerador

Para la eleccién del motor se tuvo en cuenta la energia que genera el syngas, esto se calcula
de la siguiente forma:

Q = PcH,xFH, + PcCHy,x FCH, + PcCO x FCO
Feo = 0,26 kg/s; Fcya = 0,035 kg/s; Fy, =0,02kg/s

De la Tabla 6.11 se obtienen los poderes calorificos inferiores de las especies de interés y
luego se procede al célculo de la potencia.

Tabla 6.11: Poder calorifico de las diferentes especies. [

Componente Férmula Pc (kJ/kg)

Metano CH4 49956,96

Hidrégeno Hz 119838,12
Monoxido de carbono CcoO 10091

Luego, Q = 6768,92 kW

Potencia eléctrica generada:

Welec= Ne X Q [KW]

donde ne es la eficiencia total del motogenerador.

Para el equipo seleccionado, la eficiencia eléctrica (segun Tabla 6.11) es de 36,0 %.
Para el caso de estudio, Weiec= 2436,81 kW

Ademas, se calcul6 el poder calorifico del gas producido como:

Pcbiomasa= Welec/Qn

Siendo Q el caudal volumétrico en condiciones normales de biomasa de entrada al
motogenerador. Con Qn= 0,91 Nm3/s

Luego, Pchiomasa=2,68 MJ/Nm3

En el Capitulo 1 se informd el rango en el cual debia estar comprendido el poder calorifico
del gas producido el cual estaba entre 4 y 7 MJ/nm3. Se puede concluir que el poder calorifico
de la biomasa del caso estudio no se encuentra dentro del rango, pero el valor es cercano y
del mismo orden.

De los modelos disponibles de la marca Siemens, se elige el modelo SGE-48SL a 1800 rpm
pero para cumplir con la potencia eléctrica calculada, se deben utilizar 3 de ellos. A
continuacion, se muestran las especificaciones técnicas del mismo en la Tabla 6.12.
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Tabla 6.12: Especificaciones técnicas del motogenerador SGE-48SL. [*2]

SGE-36SL & SGE-48SL

T s T
Spead pm 1,200 1,500 1,800 1,200 1,500 1,800
Engine powver bhp kwh L] {303) 845 (630} 933 (700} B98 (670} 1,124 (B3B) 1,215 {906)
Cylindar arrangemant vi2 V16
hezan effactive prassure psl bar 203 (140 203 (14.0) 188 (130} 203 {14.0} 203 (14.0) 1E3 (12.6)
Bore Inch mm 3598 (152) 598 (152) 5.9B8 (152} 3.98 (152} 5.98 {152) 398 (152}
Stroks Inch mm 650 (165 630 (1650 650 (165) 650 (165} 650 (165 650 (165)
DEplacement owln Litres 2,191 (359) 2191 {359) 2,191 (359) 2921 ({47.9) 2921 (4&.9) 2921 (47.9)
Mean piston spead In/s mis 260 (6.5} 325 (B.3) 390 (9.9} 260 (6.6) 325 (B.3) 390 (9.9}
Comprassion ratlo 11.61 1161
Combustion alr mass flow lbsthr  kgyh 5401 (2,450) &745 (3,060) 7,584 (3,440} 7,319 (3,320) 8B41 (4,010) 9,480 (4,300)
Packaged ventllation alr flow & scfm m¥h 20724 (35210) 25956 (44,100) 28,840 (49,000) 27,604 (46,900) 34,526 (58 660) 37,328 (63 420)
Englne coolant capacity (maln ciroult)® gal. Utres 4817 (180040) 48171 (1840) 48M171 (1BV4D) 53N3 (200500 5313 (200050} 3313 (20050)
Lube oll capaciy gal. Utres 46 (174) 46 (174} 46 (174) 62 (233) 52 (195) 62 (233)
Lube oll consumptlon * lb=/bhiphr giavh 000058 (2.35) Q00058 (0.35) 0.0005E8 (0.35) 0.000S8 (0.35) 0.ODDSE (0.35) Q.000S8 (0.35)
Geanerator efficiency @ k] % 853 052 967 95.6 a7 05.3
Elactrical power % ke W 485 610 677 47 BE13 a73
Jackst (HT) wiater heat (Ol cooler incl)  Bux1000br kW 1,498.9 (43%3) 17414 (5101 1,9565 (573) 2,161.3 (633) 23320 (683) 27657 (810)
Inrcooler {LT) water heat Bux 100060 kW w3 (29} 102.4 {300 143.4 42) 119.5 {35) 170.7 (50} 187.8 (55)
Exhaust heat - coled to 120°C Bux 1,0006r  Ew 665.8 (195) 921.9 (Z70]} 1,160.9 (340} 11,0721 (314} 1.242B (364) 1,638.9 (4BED)
Engine radlation haat Bux 1,0006r kW ELS (18} 102.4 (300 1024 (30) 751 (22) 127 (23) M7 (33)
Generator rzdlation haat BuxlDOOfw kW E23 (18) 6E7 (21) 1024 (30) TFIB  (23) B5.8 (25) 1129 (33)
Fual consumption @ BuE1000bw kW 4,299.5 (1,256) 5,353.8 (1,56B) 6,132.3 (1,796) 6,074.3 (1,779) 7,153.2 (2,095) £262.9 (2,420)
Machanical efficlency % 40 40,2 39 Er 40 37.3
Elactrical effickenoy % 3B.6 3B.9 Erivl 36.4 388 36.0
Thermal efficiency % 522 51.7 53.1 55.1 52.2 55.4
Total efficiency & S0E 906 0.8 91.5 a1 9.3
Jackst (HT) wiater iemperature max. “F i 194 (90} 194 {90) 194 (20) 194 {30} 194 (20} 194 (200
Jacksat (HT)water flow rate minfmax gpm mthr 132308 (30/70) 159308 (3&/70) 1B130E (4170) 194308 (4470} 211308 (4B70) 251308 (57700
Intercooler stages Double Double
Inercooler {LT) coolznt lemparatune max. “F "C 13 (55) 131 (55) 131 (55) 13 (55) 131 (55) 131 (55)
Intercoaier (LT) cooknt flow r=ie minmax gpm mithr 66132 1530 88132 230 110132 2530 68132 1930 8aN32 2030 110N32 2550
Exhaust manifold typs Wat wat
Exhaust temparature “F C 658 (348) 702 (373} 756 (402} 732 (3B39) 714 (379) a1y (436)
Exhaust mass flow wet Ibsthr kgh 50908 (26300 7,363 (33400 B3N (37700 B.047 (36500 9700 (4400) 10472 (47500
Exhaust back-prassure max. psl mbar 0.65 (45) 065 (45) 065 (45) D.65  (45) 065 (45) 0LES  [45)
Maximum pressure lass In front ) _ . .
of air claanar psl mbar Q.073 (5) 0073 (51 0.073 (3} 0073 (5} Q073 (3} 0.073 (&3]
Fual pmssum range pel mbar 073-3.48 (50-240) 0.73-3.4B (50-240)
Starter batiery 2012 W, @padily requird Ampana-hour 28D 280
(Emissionse
MO g/bhp.hr =1 <11 =1 =1 < 1.1 =1
oo o/bhp_hr <18 < 1B < 1.8 <18 < 1L.E < 1B
THC (In C1basa) o/bhp.br <35 <35 <35 <35 <35 <35
NMHC {In C1 basa) o/bhp.br <0.7 <07 <07 <07 < 0.7 <07

6. Potencias eléctricas consumidas

6.1 Filtro electrostatico

Segun datos de bibliografia 4, cada 1000 Nm®/h de caudal se consumen 0,35 kWh por el
filtro (Pot filtro) y 0,5 kWh por el ventilador (Pot vent) que el mismo tiene asociado. Teniendo
un caudal de 3276 Nm?3/h entonces:

Potencia= (Q x (Pot filtro + Pot vent)) /1000 = 2,78 kW
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6.2 Potencia consumida por equipo

En la Tabla 6.13, se puede ver un resumen de las potencias eléctricas consumidas en
comparacion con la generada proveniente del motogenerador.

Tabla 6.13: Resumen de potencias generadas y consumidas por los equipos.

Equipo Potencia [kW]

Motogenerador 2436,81
Bombas -7,11
Sopladores (aire + syngas) -263,5
Filtro electrostatico -2,78
Elevador de cangilones -0,063
Soplador Torre de enfriamiento -42,48

Como conclusion, se observa que la potencia generada es superior a la consumida por los
equipos eléctricos por un valor de 2120,88 kW

7. Conclusioén

A lo largo de este capitulo se lograron definir las condiciones de presion y temperatura de
todas las corrientes. Para ello se definieron las caidas de presion de los equipos elegidos.
También se debid definir la red de intercambio de calor tratando de lograr una integracion
energética ya que la misma no resulta viable de realizar.

Ademas, se eligié el motor acorde a la capacidad energética producida y se logré calcular la
energia neta para inyectar a la red.
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Evaluacion econdmica
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1.Introduccion

Se estudié anteriormente, en el Capitulo 1, la importancia de la instalacion de la planta
gasificadora de cascara de mani y su justificacion desde el punto de vista ambiental y
energético. Por lo tanto, este capitulo se centra Gnicamente en su analisis econémico.

Todo proyecto debe ser analizado econdmicamente y para realizar dicha evaluacion se debe
conocer en primera instancia la inversion necesaria. Luego se deben calcular todos los costos
operativos involucrados y a partir del precio de venta establecido se podra estimar si el
proyecto resulta rentable. En primer lugar, se debe informar la vida util del proyecto. En el
caso de esta planta se establece como minimo una vida util de 20 afios. En el primer afio se
espera que la capacidad de la planta sea del 70% pero ya para el segundo afio se debe
operar a 100% de capacidad.

2. Estimacioén del costo de inversion (CapEx)

Para poder dar a conocer un proyecto lo primero que se debe saber desde el punto de vista
economico es su inversion total requerida. Esto implica la cantidad de dinero necesaria para
poner un proyecto en operacion y se compone de dos partes:

1. Inversion fija total (IFT): es la cantidad de dinero necesaria para construir totalmente
una planta de proceso con sus servicios auxiliares, y dejarla en condiciones para
poder comenzar a producir. Representa la suma del valor de todos los activos
tangibles (equipos, terreno, edificacion, instalaciones auxiliares) e intangibles
(derechos de patentes, conocimientos técnicos, gastos de organizacién) del proyecto.

La inversion fija total se obtiene de la suma del terreno y la inversion fija:

IFT = IF + terreno

La inversion fija esta dada por los componentes directos e indirectos y existen varios
métodos para poder calcularla como se analizara luego.

2. Inversién en capital de trabajo (IW): también llamado "capital de giro", comprende las
disponibilidades de capital necesarias para que, una vez que la planta se encuentre
instalada y puesta en régimen normal de operacién, pueda operar a los niveles
previstos en los estudios técnico-econdmicos. Es el capital adicional con el que se
debe contar para que comience a funcionar el proyecto, esto es financiar la produccién
antes de percibir ingresos por ventas. Algunos de sus componentes son: la caja o
efectivo para pagar salarios, servicios, etc., crédito a los compradores, cuentas a
cobrar, inventarios de materias primas.

Por lo tanto, la inversién total (IT) se define como la suma de las dos partes mencionadas:

IT=IFT +IW
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En primer lugar, se obtendrd la inversion fija total. Para ello existen distintos métodos, que
varian desde una aproximacion rapida y simplificada hasta un célculo detallado y preparado
con exactitud a partir de un diagrama de flujo.

En este caso, se utiliza el método de Chilton (1949), denominado Método de los Factores,
con el cual se puede extrapolar el costo de un sistema completo a partir del costo de los
equipos principales del proceso instalados y estimar la inversion fija total con un error de 10-
15% del valor real. El punto de partida de este método, es la estimacion de la inversion de los
equipos principales de proceso con instalacién, lo que se denomina [I[]. Los otros
componentes de la inversion, necesarios para completar el sistema, se correlacionan con la
inversion en los equipos principales instalados a partir de ciertos factores experimentales. El
célculo se realiza con la siguiente ecuacion:

IF=IE(1+3fi). (1+7 fli)

Donde:
IF = inversion fija (sin terreno) del sistema completo.
IE = valor de los equipos principales instalados.

fi = factores de multiplicacion para la estimacién de los componentes de la inversion
directa, como cafierias, instrumentacion, construcciones, plantas de servicios y conexiones
entre unidades.

fli = factores de multiplicacion para la estimacién de los componentes de la inversién
indirecta como ingenieria y construccion, factores de tamafio y, contingencias.

2.1 Equipamiento

Por lo tanto, para comenzar el calculo se debe obtener el valor de IE y para ello se requiere
conocer el precio de los principales equipos con su correspondiente instalacién.

En el caso en que la informacion sobre el precio de los equipos o de plantas similares
corresponda a periodos anteriores, se deben hacer modificaciones debido al cambio de las
condiciones econdémicas a través del tiempo. Esta actualizacién puede realizarse mediante el
uso de los indices de costos.

Un indice de costos consiste en un niumero adimensional que muestra la relacién entre el
precio de un bien en un tiempo dado y el precio del mismo bien en un tiempo llamado "base".
Si se conoce el precio pasado en una fecha determinada, el precio presente se puede calcular
de la siguiente manera:
Precio actual = Precio antiguo * M
indice antiguo

Donde el indice antiguo corresponde al dado al afio en que se obtuvo la informacion (precio
antiguo).
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Se deberian utilizar los indices de Procesos conocidos como Marshall & Swift Equipment Cost
Index sin embargo son dificiles de hallar en bibliografia por lo que se recurre a los indices de
costos para plantas de ingenieria quimica publicados por la revista Chemical Engineering. Se
tomd como valor presente el ultimo valor final informado que corresponde al del afio 2018,
siendo este de 603,11, Los demas indices (para otros afios) se obtuvieron de la misma forma.

Para estimar el costo de instalacion de los equipos, se tuvo en cuenta la siguiente
clasificacion:

e Ingenieria inmediata: 20%
e Ingenieria compleja: 37,5%
e Instalacion compleja: 55%

Dichos porcentajes se adicionan sobre el precio del equipo sin instalar.

Ademas, se debe tener en cuenta el costo que implica importar un equipo, ya que se adicionan
costos de flete, derecho a importacién, entre otros. Se estima como un 30% mas al valor del
equipo sin instalacion.

Varios costos de equipos se obtuvieron a partir del estimador de costos Matches 2, los cuales
corresponden al afio 2014, el indice para dicho afio es de 576.11%. Ademas, debieron sumarse
los costos ya descriptos para importar los equipos ya que el precio esta dado para Estados
Unidos. En otros casos se logro obtener la cotizacién real de un proveedor ya sea nacional o
extranjero. En cada caso se aclarara la procedencia del precio informado.

Hay casos donde se encuentran precios de equipos cuya capacidad no coincide con la
necesaria por lo tanto se pueden corregir a partir del factor costo-capacidad con la siguiente
expresion:

I para QA = I para QB * (8—2))‘

El factor costo-capacidad X se encuentra disponible para ciertos equipos o bien también
para plantas en especifico.

2.1.1 Silos de almacenamiento

Debido a la baja densidad de la cascara de mani (60 kg/m?) se requieren silos de grandes
dimensiones para almacenar la cantidad suficiente para dos dias de produccién. Ello
representa 1024 m3. Se encontraron que existen silos con conos de techo a 25° y tolva a 30°
hasta para 1500 m? 24, Se decide utilizar dos de 750 m® cuyos precios se estiman a partir de
proveedores nacionales para dimensiones menores % y se aplica el factor de costo -
capacidad. Se decide para su instalacion ingenieria compleja.

Costo silos= 44204 US$
2.1.2 Elevador de cangilones

Para la estimacion del elevador se tuvieron en cuenta las dimensiones del mismo, estimadas
a partir de la cantidad de biomasa que se precisa elevar por dia y la altura del gasificador. Se
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utilizé el estimador Matches y se obtuvo entonces, para un elevador de cangilones de 20” x
8" el siguiente costo teniendo en cuenta el costo de importacion y una instalacién compleja.

Costo elevador = 52314 US$
2.1.3 Gasificador

Para el gasificador se obtuvo el valor mediante blisqueda de proveedores , el precio hallado
corresponde al afio corriente, pero se precisé realizar la correccion por ser un precio
extranjero. En cuanto al tipo de instalacion se lo consider6 de instalaciébn compleja por las
caracteristicas fisicas del equipo y de su funcionamiento. El precio hallado corresponde a un
procesamiento de biomasa de entre 1,5y 1,8 ton/h el cual supera levemente las 1,28 ton/h
del proyecto.

Costo gasificador = 272025 US$

A su vez se debe considerar el precio del aislante elegido (manta de fibra ceramica 1260
STD). Segun los calculos realizados en el Capitulo 4 se requiere un volumen de aislante de
4,149 m3. Se encontr6 un proveedor nacional, Fahuel Hornos Industriales, que comercializan
dicho aislante en forma de rollo cuyas medidas son 50 mm x 610 mm x 3600 mm,
representando un volumen de 0.1098 m3. Por lo tanto se necesitan 38 rollos, sin embargo se
decidié comprar 45 rollos para contar con cierto margen. Cada rollo cuesta 102,73 US$ y se
considera instalacion inmediata. 9

Costo aislante = 5547 US$
2.1.4 Sopladores

Para el proceso se precisan dos sopladores, uno para el ingreso de aire al gasificador y otro
para impulsar el syngas a lo largo de todo el proceso. Para ambos se realiz6 la estimacion a
través de Matches ingresando con el caudal que se precisa impulsar y el delta de presiéon que
se produce. Se los consider6 de ingenieria inmediata y se tuvo en cuenta el costo que implica
importarlos.

Costo soplador aire = 5716 US$
Costo soplador proceso = 17311 US$
2.1.5 Quemador

Se busco un quemador tipo industrial de marca nacional, encontrdndose un costo actualizado
del mismo. Se lo consider6 de ingenieria inmediata para su instalacion.

Costo quemador = 420 US$®
2.1.6 Ciclon
Para el ciclén se consiguio un precio actualizado y nacional del proveedor Leuca Sistemas de

aire, y se lo consider6 de ingenieria inmediata . Como se obtuvo el precio para un ciclon de
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menor caudal se corrigié el precio con un factor de costo-capacidad de 0,49 segin datos de
bibliografia. (¢

Costo ciclén = 2519 US$
2.1.7 Tanques almacenamiento tar, char y cenizas

Para ambas corrientes se propuso tanques tipo horizontal de acero al carbono, a partir de los
flujos de char y tar obtenidos en el Capitulo 3 se calcularon las cantidades que se precisan
depositar en cada tanque teniendo en cuenta que se proyecta el vaciado de los tanques una
vez al dia, obteniendo asi el volumen necesario de cada tanque. A su vez, se propusieron
dos tanques para almacenar char y cenizas y 4 para el almacenamiento de tar, de forma de
mantener el proceso continuo cuando se vacian los mismos. Las dimensiones de los tanques
resultaron de 5 m de altura por 2 m de didmetro para el tanque de char, y de 3 m de altura 'y
1 m de diametro para el tanque de tar.

Costo tanque char y cenizas (por 2 unidades) = 32560 US$
Costo tanque tar (por 4 unidades) = 22526 US$

Para ambos se considerd ingenieria inmediata. Se estimaron sus costos mediante el
estimador Mc Graw Hill Bl,

2.1.8 Intercambiadores de calor

A partir del estimador Matches, se obtiene el precio aproximado de los intercambiadores de
calor a emplear. Para ello, se tienen en cuenta ciertas caracteristicas como el material (acero
inoxidable), el area externa y la diferencia de presion que se produce (calculadas en el
Capitulo 6), obteniéndose un valor de 13600 US$ para el primero y de 16400 US$ para el
segundo. De ambos el costo obtenido es para el aflo 2014 de un proveedor extranjero. Se los
considera con instalacion de ingenieria compleja.

Costo del intercambiador de calor 1 = 25449 US$
Costo del intercambiador de calor 2 = 30689 US$
2.1.9 Filtro Granular

Para los filtros granulares se consideraron dos tanques verticales de acero inoxidable con
estandares API. Al de 100 galones, se le introducira la cascara de mani en 3 capas de
diferente granulometria. El de 40 galones tendra 2 capas de distinta granulometria. Se debe
contar con cuatro filtros granulares para lograr que la operacién sea continua, en el momento
de retirar la cascara de mani cuando este ya esté saturado de alquitranes. Se estimé el precio
del tanque a través de software Matches, el cual esta dado para el afio 2014 y es extranjero,
por tanto, para el costo instalado actual se debe corregir considerando los factores que
corresponden a cada caso, sumado a que se considera para su instalacion ingenieria
inmediata.

Filtro granular (2 unidades de 100 galones) = 27763 US$
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Filtro granular (2 unidades de 40 galones) = 17311 US$
2.1.10 Torre de enfriamiento

Se utiliza una torre de enfriamiento la cual se disefié en el Capitulo 6. Para la estimacion de
su costo a través del software Matches, se utilizé una correlacion basada en el calor a
intercambiar, el cual se calcula en base al intercambio de temperatura establecido en el
capitulo anterior y resulta de alrededor de 2,6 millones de BTU/hora, y considerando tipo de
tiro de la torre que es forzado. A la torre se la clasifica como ingenieria compleja, por su
considerable tamafio y condiciones de proceso.

Costo de torre de enfriamiento = 338326 US$
2.1.11 Bombas de agua

En el Capitulo 6, se selecciond la bomba de agua adecuada para impulsar el caudal que
circula a través del sistema intercambiador de calor - torre de enfriamiento. En dicho capitulo
se informaron las curvas caracteristicas de la bomba adecuada del proveedor Grundfos, el
cual informa un precio de 3608 US$. Sin embargo, dicho proveedor es de Espafia por lo que
deberan considerarse los respectivos costos de importacién y su instalacion del tipo
inmediata. Ademas, se considera que las otras dos bombas que se tienen en la planta, la de
reposicion de agua y la que se necesita para preparar la lechada, se estiman como un 40%
mas de la calculada.

Costo bombas = 7880 US$
2.1.12 Aislante para cafieria

Para el tramo de cafieria a aislar se requiere silicato de calcio que se consigue el precio
para el espesor y la longitud y requerida. 24

Costo aislante caferia: 40 US$
2.1.13 Columna de intercambio i6nico

Para el agua de servicio se precisa tener un equipo de ablandamiento de agua, ya que la
misma atraviesa un proceso térmico y el sarro podria inferir en problemas de incrustaciones,
por lo que se incluye el costo de una columna de intercambio iénico, el cual se estima a partir
del caudal de agua a ablandar. Para ello se tuvo en cuenta Unicamente el caudal de agua de
reposicion (calculado en el capitulo anterior) sumado al caudal de agua blanda necesario para
la fabricacion de la lechada. En lo que respecta al agua del circuito cerrado
intercambiadores/torre de enfriamiento, para la generacion del agua blanda total, se
comenzara el ablandamiento del volumen necesario antes de arrancar a operar en estado
estacionario, lo cual involucra basicamente el llenado de todas las cafierias y equipos del
circuito con esta agua. Ya que la mayor parte del agua que se recirculara estara ya ablandada,
disefiar una columna para todo el caudal no tendria sentido.

Se obtuvo un precio actual nacional pero para un caudal de 1200 L/h mientras que se precisa
procesar un caudal de 165,6 L/h, por ello se realiza la correccién por capacidad utilizando un
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factor costo-capacidad de 0,67 para industrias quimicas en general M. Es de instalacion
compleja.

Costo columna I.I = 898 US$
2.1.14 Tanque de almacenamiento de agua blanda para lechada

Se trata de un tanque vertical de acero inoxidable con techo y base redondeados, cuyo
volumen fue calculado de acuerdo a la necesidad de almacenar agua blanda proveniente de
la columna de intercambio i6nico, y que sera utilizada para la preparacion de la lechada junto
con el reactivo Ca(OH),. Del Capitulo 5 se calcularon las cantidades, en volumen, que se
precisan en el tanque, teniendo en cuenta que se proyecta el almacenamiento del contenido
a usar en un dia entero de produccién y que la alimentacion del tanque sera continua.
Ademas, se debe considerar que, para la preparacion de la lechada, el caudal masico de
agua blanda a usar seréaigual al caudal masico de Ca(OH); diario. Result6 entonces necesario
emplear un tanque de 800 galones.

Costo tanque agua blanda = 14861 US$

Para su instalacion se considerd ingenieria inmediata. Se estimé su costo mediante el
software Matches, el cual nos ofrecié el valor del reactor para el afio 2014 de un proveedor
extranjero.

2.1.15 Apagador

Se emplea un Apagador cuyo costo puede estimarse como si se tratara de un reactor
encamisado con agitacion, de acero al carbén, para la preparacion de la lechada en forma
continua. Resulté entonces necesario emplear un tanque de 800 galones.

Costo apagador = 54546 US$

Para su instalacion se considerd ingenieria inmediata. Se estimé su costo mediante el
software Matches, el cual nos ofrecié el valor del reactor para el afio 2014 de un proveedor
extranjero.

2.1.16 Depurador de via seca

Se obtuvo un precio actualizado extranjero para un procesamiento de 150 kg/h de agua
blanda a ser evaprorada dentro del equipo. Si bien se requiere evaporar 165 kg/h de agua
blanda ‘ver Capitulo 5) no se encontraron equipos para dicho requerimiento, por lo que se
afecta por el factor costo-capacidad al modelo SP150 . Se lo considera de ingenieria
compleja por lo detallado en el Capitulo 5.

Costo depurador = 48777 US$
2.1.17 Bomba de desplazamiento positivo para lechada

Para poder impulsar la lechada formada en el apagador y permitir el ingreso de la misma al
depurador de via seca para ser atomizada, es necesario emplear una bomba de
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desplazamiento positivo estimada por el software Mathces para el caudal requerido de 9
gal/min. Se considera de instalacion inmediata.

Costo bomba desplazamiento positivo= 4573 US$
2.1.18 Filtro electrostético

Se obtiene el precio del modelo YT-01MC24, de 4,4 m de largo, 1,42 m de anchoy 1,43 m
de altura, con una eficiencia de filtrado méaxima de 99,9%. Este modelo permite manejar,
segun el fabricante, caudales entre 2160 y 4300 m3/h, por lo que para nuestro caso donde el
caudal de gas de sintesis el equipo es adecuado. El valor corresponde al afio 2017 y es
extranjero. Se lo considera de ingenieria compleja.

Costo filtro electrostatico =8548 US$2Y
2.1.19 Tanque de almacenamiento de CaSOy% H.O

Se trata de un tanque tipo horizontal de acero inoxidable, cuyo volumen fue calculado de
acuerdo a la necesidad de almacenar durante una semana el precipitado de azufre del
depurador por via seca, el cual serd removido por el filtro electrostatico. Del Capitulo 5 se
calcularon las cantidades, en volumen, que se precisan depositar en el tanque teniendo en
cuenta que se proyecta el vaciado, como ya se menciond, una vez a la semana. A su vez, se
propusieron dos tanques, de forma de mantener el proceso continuo cuando se vacian los
mismos. Resultdé entonces necesario emplear un tanque de 200 galones.

Costo tanque CaSOs*% H.O (por 2 unidades) = 22210 US$

Para su instalacion se considerd ingenieria inmediata. Se estimé su costo mediante el
software Matches, el cual nos ofrecié el valor del tanque para el afio 2014 de un proveedor
extranjero.

2.1.20 Desnebulizador
Se tiene un demister tipo Flexifiber, de alta eficiencia de remocion de la marca Koch-glitsch.

Para el tanque, su costo se estimé mediante el software Matches. Para la instalacion del
equipo en su conjunto se considerd ingenieria inmediata, previo a ello se tuvo en cuenta que
ambas partes del equipo son extranjeras por tanto se debe considerar un 30% del costo de
cada uno como costos de importacion.

Costo equipo Demister = 15315 US$
2.1.21 Moto-generador

Para el precio del moto-generador se solicitd presupuesto a la marca nacional Sullair ©, en
base a la potencia de generacion (2437 kW, teniendo en cuenta eficiencias). La empresa
inform6 un precio para un moto-generador de potencia de 823 kW. Se utilizaron 3 moto-
generadores para cubrir con la generacion establecida. El valor es actual y nacional, en
cuanto al tipo de ingenieria para la instalacién se lo considero6 del tipo inmediata.
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Costo moto-generador =708480 US$

Finalmente, sumando todos los costos de equipamiento, se obtiene un valor total de
1.736.607 US$, el cual incluye costos de instalacion.

En la Tabla 7.1 se detallan todos los costos mencionados anteriormente.

Tabla 7.1: Listado de equipos y sus correspondientes precios

Precio Unitario A _Factor de Costo anual con
e wss) instalacion (USS)

Silos
Elevador de cangilones
Soplador de aire

Gasificador

Quemador
Ciclén
Tanques para char y cenizas
Soplador de proceso
Intercambiador de calor 1
Filtros granulares

Tanques para tar
Torre de enfriamiento

Bombas de aguas

Columnadei.i.
Tanque de agua blanda

Apagador

Bomba de desplazamiento
positivo

Depurador por via seca

Filtro electrostatico
Tanques para CaSO3*1/2 H,0

Desnebulizador

Intercambiador de calor 2
Moto-generador

TOTAL:

750 m*
20"x8"
918 ft¥min, centrifugo, acero al carbono

Caudal: 1,5 - 1,8 ton /h, con manta de fibra
ceramica 1260 std

Quemador industrial
LKM120, 2,96 m*/s
Horizontal, H=5 m, D= 2 m, acero al carbono

6343 ft3/min, 1 psi, centrifugo, acero al
carbono

1mx0,59 m, U=107,77 W/m2K

Tanque API, acero inoxidable vertical, 2 de
100 gal y 2 de 40 gal

Horizontal, H=3 m, D=1 m, acero al carbono
Calor: 2,6 millones BTU/hr

Centrifuga, caudales de: 68,76 m*/h,
3,33m%h, 0,165 m*h

126,6 I/h
800 gal, acero inoxidable vertical
Reactor agitado encamisado 800 gal, acero
inoxidable
9 gal/min
165 kg/h de agua blanda a evaporarse, 7,2 m
x55m
YT-01MC24, H=1,43m, L=4,4m, W=1,42 M
Tanque 200 gal, acero inoxidable, horizontal

Tipo Flexifiber en tanque API, acero
inoxidable, 150 gal

1,1 m x 0,54 m, U=105,56 W/m?K
Pot.=823 kW

PYENIENS

w

Nacional
Extranjero
Extranjero

Extranjero

Nacional
Nacional
Extranjero

Extranjero
Extranjero
Extranjero

Extranjero
Extranjero

Extranjero

Nacional
Extranjero

Extranjero
Extranjero

Extranjero

Extranjero
Extranjero

Extranjero

Extranjero
Nacional

16372
24800
3500

135000

350
1832
10436

10600
13600
8500/5300

3610
180800

5051

653
9526

33400

2800

25600

4500
6800

9400

16400
169800

2019
2014
2014

2019

2019
2019
2019

2014

2014

2014

2019
2014

2019

2019
2014

2014

2014

2019

2017
2014

2019

2014
2019

1,35
1,55
12

1,55

1,375

1,375
1,2

1,375
1,2

44204
52314
5716

277573

420
2519
32560

17311
25449
45074

22526
338326

7880

898
14861

54546
4573

48777

8548
22210

15315

30689
708480

1736607
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Figura 7.1: Distribucion de la inversion por equipos con su correspondiente instalacion.

De la Figura 7.1 se observa que la mayor inversion en equipos esta dada por la compra de
los motogeneradores, el gasificador y la torre de enfriamiento

2.2. Estimacién de Inversion Fija

Ya teniendo el total de la IE se procede a calcular la inversion fija utilizando el método de
estimacion por factores. Como se menciond anteriormente la inversion fija se divide en
componentes directos e indirectos. Cada uno de estos rubros se estima por separado y
depende de la magnitud del proyecto y tipo de proceso.

2.2.1 Inversion directa

Los factores directos se obtienen de la Tabla 7.2. Se seleccionaran los factores segun sea el
proceso y se toma el valor medio del intervalo adecuado.
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Tabla 7.2: Factores para la inversion directa

Método para estimar I por factores (adaptado de Chilton, 1949)

Valor del Equipo Instalado de Proceso IE
Factores experimentales como fraccion de Ig
Tuberias de Proceso f1
Proceso de sélidos 0.07-0.10
Proceso mixto 0.10-0.30
Proceso de fluidos 0.30 - 0.60
Instrumentacién f2
Control poco automatizado 0.02 -0.05
Control parciaimente automatizado 0.05-0.10
Control complejo, centralizado 0.10-0.15
Edificios de fabricacion f3
Construccién abierta 0.05-0.20
Construccién semiabierta 0.20-0.60
Construccién cerrada 0.60 - 1.00
Plantas de servicios faq
Escasa adicion a las existentes 0.00 - 0.05
Adicion considerable a las existentes 0.05-0.25
Plantas de servicios totalmente nuevas 0.25-1.00
Conexiones entre unidades fs
Entre las unidades de servicios 0.00-0.05
Entre unidades de proceso separadas 0.05-0.15
Entre unidades de proceso dispersas 0.15-0.25
Inversién directa IE (1+ Xfi)

Los factores de Inversion Directa (fli) son:

Tuberias de Proceso: dado que los compuestos utilizados a lo largo de la planta se
encuentran en fase gas y liquido, las tuberias de procesos necesarias seran para fluidos.

fl1 = 0,45

Instrumentacion: Se requieren controlar varias variables a través de diferentes lazos de
control para lograr una correcta operacion de los equipos y un adecuado gas de sintesis por
lo que se opta por un tipo de control complejo, centralizado.

fl2=0,125

Edificios de fabricacion: Este factor tiene en cuenta los gastos de mano de obra, materiales y
suministros involucrados en la construccion de todos los edificios conectados a la planta. Se
considera que se tendra una planta semi abierta.

fl3=0,4
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Plantas de servicios: debido a que la electricidad es generada y provista internamente sélo
se considera el servicio de agua por lo que se elige el factor correspondiente a escasa adicion
a las existentes.

fl4 = 0,025

Conexiones entre unidades: se considera que las unidades del proceso estan separadas por
cuestiones de seguridad y de tamafio.

fls5=0,1
La suma de los factores de inversion directa es:
Yfi=1,1

A partir de estos factores es posible obtener el costo de la inversion directa:

Id=IE » (1+Y fi)= 3.646.874 USS$

2.2.2 Inversion indirecta
Para poder estimar la inversion indirecta se tienen los siguientes factores de la Tabla 7.3.

Tabla 7.3: factores para la inversion indirecta

Factores experimentales como fraccion de la
inversion directa
Ingenieria y construccion fi1
Ingenieria Inmediata 0.20 - 0.35
Ingenieria compleja 0.35-0.50
Factores de tamafio fi2
Unidad comercial grande 0.00 - 0.05
Unidad comercial pequeia 0.05-0.15
Unidad experimental 0.15-0.35
Contingencias fi3
De la compaiiia 0.10-0.20
Variaciones imprevistas 0.20-0.30
Procesos exploratorios 0.30 - 0.50
Factor de inversién indirecta fi =3fi+1

Los factores de inversién indirecta (fli) son:

Ingenieria y construccion: estos gastos corresponden a los servicios técnicos Yy
administrativos para dirigir y administrar el proyecto durante la construccion, ingenieria
general, confeccion de planos y actividades para licitar o contratar diversas tareas o equipos.
También incluye todo el trabajo de ingenieria general (inspeccion, ubicacion de equipos),
abastecimientos y equipos de construccién. Debido a que la planta requiere un meticuloso
disefio ingenieril, se considera al proyecto como de ingenieria compleja.
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fl1 = 0,425

Factores de tamafio: teniendo en cuenta que los equipos son de gran tamafio, se considera
gue la planta a instalar es una unidad comercial grande.

fl2=0,025

Contingencias: para este rubro se tiene en cuenta un monto para posibles imprevistos que
surjan en la operacién, debido a que se trata de un proceso nuevo (exploratorio) las
probabilidades de imprevistos son mayores, por lo que se considera su valor mas alto.

fI3=04

A partir de estos factores es posible obtener el costo de la inversion fija.

IF=Id+(1+7 fli)= 6735776 USS/afio

2.3 Terreno

La ubicacién de la planta industrial conlleva un factor clave para su éxito ya que su correcta
eleccién implica minimizar ciertos costos de transporte de materia prima y entrega de
servicios.

En forma general, algunos factores a considerar para la eleccién son:

Disponibilidad de materia prima.

Zonas de consumo o mercados.

Suministro de agua.

Ubicacion geogréfica.

Infraestructura existente y necesidades de completarla.

En este caso, se elige ubicar la planta en Las Junturas (Cérdoba) préxima a la empresa
manisera proveedora de la cascara de mani para llevar a cabo el proceso. La ubicacion
contigua a dicha empresa elimina la necesidad de transporte de materia prima.

A partir del syngas se genera energia eléctrica y una parte de ella es utilizada para llevar a
cabo el proceso, por lo que no se requieren servicios auxiliares de electricidad.

Teniendo en cuenta los tamafios de los equipos y las superficies requeridas para oficinas y
demas construcciones auxiliares, se estima que se requerira un terreno de cuatro hectareas.
El valor de la hectarea en la ubicacién mencionada (zona central de Cérdoba), como se puede
ver en la Figura 7.2, cuesta en promedio 8750 US$/hm2. Multiplicando este valor por 4, se
estima el costo final del terreno requerido.

Costo de terreno = 35.000 US$
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Figura 7.2: Valor de una hectéarea por zona en la provincia de Cérdoba. [

Teniendo el valor de la Inversion fija y el terreno se calcula la Inversion Fija Total como:

Iftotal = If + terreno = 6.735.776 + 35.000 = 6.770.776 US$

2.4 Capital de trabajo e inversion total

Existen diversos métodos para la estimacion del capital de trabajo. En este caso se estimara
como un 10% de la Inversion fija total.

De esta manera, se obtiene el capital de trabajo y, con el mismo, la inversion total.

W =677.078 USS

IT = IFT +IW = 7.447 854 US$
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En la Tabla 7.4, se muestran los resultados descritos anteriormente.

Tabla 7.4: Inversion segun método de factores.

Factores directos Consideraciones

Tuberias de proceso fluidos 0,45
Instrumentacién (USS) complejo 0,125
Edificios de fabricacién semi abierto 0,4

Plantas de servicio adicién escasa 0,025
Conexiones entre unidades unidades separadas 0,1
Suma de factores 1,10
INVERSION DIRECTA (USS$) 3.646.874
Ingenieria de construccion compleja 0,425
Factores de tamafio Unidad comercial grande 0,022
Contingencias Proceso exploratorio 0,4
INVERSION INDIRECTA (USS) 3.088.902
INVERSION FLJA (USS) 6.735.776
TERRENO (USS) 35.000
INVERSION FIJA TOTAL (USS) 6.770.776
INVERSION DE CAPITAL DE TRABAJO (USS) 677.078
INVERSION TOTAL (US$) 7.447.854
VALOR RESIDUAL (USS) 2.020.733

3. Estimacion del costo de operacion (OpEXx)

Los costos de produccién o costos de operacién son los gastos involucrados en mantener un
proyecto en operacion.

Se componen de dos grandes categorias: los costos variables, que son proporcionales a la
produccién y los costos fijos, que son independientes de la produccién. El célculo de costos
contribuye a realizar inversiones que sean rentables y a seleccionar entre varias alternativas
aquello que tenga mayor retorno. La estimacion de costos permite determinar una estructura
de costos y evaluar los que tienen mayor influencia en la rentabilidad y poder disefiar alguna
estrategia de reduccion de costos.

A continuacién, se informan los costos involucrados en el proceso de interés. Es importante
aclarar que los costos variables son todos calculados para el 100% de capacidad. Luego para
el calculo de los costos variables del primer afio de operacion se afecta cada uno de ellos por
el 70% de capacidad.
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3.1. Costos variables
Materias primas

La materia prima utilizada para la produccion de syngas en esta planta en particular, es la
cascara de mani proveniente de una empresa manisera. Dado que se trata de un desperdicio
de otra industria, se considerara que el mismo no posee costo.

Costo de materias primas = 0 US$/afo
Envases

No se consideraran costos de envases ya que todo el producto se utiliza para la generacion
de energia eléctrica.

Costo de envases = 0 US$/aino
Mano de obra

Para la estimacién del costo de mano de obra se utiliza el grafico de Wessel en funcion de la
capacidad, tipo de planta y niumero de etapas de proceso. Dicho grafico se muestra a
continuacion en la Figura 7.3.
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Figura 7.3: Gréafico de Wessel para la estimaciéon de mano de obra

Para determinar la capacidad de la planta en toneladas de producto/dia se utilizé el dato de
toneladas de syngas por dia siendo este de 71.42 ton/dia. Se utiliza la curva C, que implica
equipos grandes, muy automatizados o plantas que solo procesan fluidos. A partir de alli se
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obtiene que la mano de obra es 30 horas-hombre/dia por etapa de proceso. Esto implica la
contratacion de 13 operarios, teniendo en cuenta franqueros.

Estableciendo tres etapas de proceso siendo:

1- Etapa de alimentacién: incluye transporte de materia prima, proceso de almacenamiento y
recibimiento de la misma, y alimentacion al gasificador.

2- Etapa de produccién: incluye el proceso de gasificacion y todos los procesos de control
involucrados en el mismo.

3- Etapa de post-tratamiento: incluye la limpieza y purificacion del syngas hasta la obtencion
del producto final.

Para conocer el valor de la hora-hombre se buscé el Convenio Colectivo de Trabajo de la
Federacion Argentina de Trabajadores de Industrias Quimicas y Petroguimicas 2. Se
tomaron los valores vigentes desde 01/12/2019 hasta 30/04/2020, haciendo un promedio
entre las 5 categorias de operarios en el afio inicial de trabajo. Asi se obtuvo un valor de hora-
hombre de 2,59 US$.

Por lo tanto, se tendra un costo de 85228 US$/afio, sin embargo dicho costo no involucra
cargas sociales, aguinaldo, vacaciones, ausentismo y licencias especiales. Para cuantificar
dichos costos se debe realizar una matriz de mano de obra adicional que da como resultado
un indice que debe ser aplicado a la masa salarial promedio. Se puede estimar dicho costo
como un 60% mas del costo salarial ya que se sabe que las cargas sociales representan un
35% y se estima el resto de los componentes como un 25%.

Costo de mano de obra = 136365 US$/afio

Es importante aclarar que para el primer afio donde se trabaja al 70%, se debe aplicar dicho
porcentaje a las 30 horas-hombre/dia por etapa de proceso que provienen del grafico de
Wessel.

Costo de supervision

Involucra los salarios del personal responsable de la supervisién directa de las distintas
operaciones. Depende de la cantidad de personal, la complejidad de la operacién y el nivel
de calidad de los productos. Se estima como un 10 a 25% de la mano de obra con cargas
sociales. Como en este caso el proceso se encuentra automatizado se estima como el 10%
del costo total de mano de obra.

Costo de supervision = 13636 US$/afo
Servicios

Dado que una parte del gas de sintesis generado se destina al abastecimiento de energia
eléctrica, no se considerara un costo adicional por el servicio de electricidad. El Unico costo
gue podria agregarse, es el de agua de reposicion teniendo en cuenta que el valor del metro
clbico es de 0,27 US$/m3 201 | Dicho valor se obtiene del cuadro tarifario para Aguas
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Cordobesas que se puede observar en la Tabla 7.5. Para este proyecto se tiene Categoria
Tarifaria B2 y se utilizan 3,33 m®h (agua de reposicion para torre de enfriamiento).

Tabla 7.5: Cuadro Tarifario para régimen medido no residencial de Aguas Cordobesas

Cat.ego.rla Utilizacién Precio por

Tarifaria m3

B1 Bebida e Higiene $ 12,8546

B2 Elemento nle’cesarm del Comercio o parte del proceso $ 16,3896
de produccién

B3 El agua integra el producto elaborado como elemento $33.4363
fundamental

C Regimenes especiales o convenios particulares $10,1623

Costo de servicios = 7.968,00 US$/afo
Mantenimiento

Incluye los costos de materiales, mano de obra y supervision, empleados en rutinas o
reparaciones incidentales, y la revision de equipos y el establecimiento. Se estima como un
3% de la inversion fija. Se tuvo en cuenta que los primeros afios el mantenimiento debia ser
menor y luego se deberia incrementar avanzados los afios de operacion. Es por ello que se
hace una ponderacion para establecer el porcentaje.

Costo de mantenimiento= 202.073 US$/afo
Suministros

Incluye los materiales usados por la planta industrial, excluyendo los items que ya fueron
considerados en los rubros correspondientes a materia prima, materiales de reparacion o
embalaje. A modo de ejemplo, se incluyen en este rubro los aceites lubricantes, material de
vidrio, guantes, reactivos, material para limpieza. Se estima como un 0,75% de la inversion
fija.

Costo de suministros = 50.518 US$/afo
Insumos

Para la operacion del depurador de via seca se requiere de cal apagada, para ello se propone
realizar la solucién ya que resulta mas econdémico. Para ello, los reactivos involucrados son
cal viva y agua y sus costos se pueden obtener mediante la cantidad necesaria de cada uno.
En la Tabla 7.6 se muestra el costo para estos insumos.
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Tabla 7.6. Costos anuales de insumos.

Insumos Cantidad por afio (kg) Precio (USS/afio)
Cal viva 62088,4 9880,5[2”
agua de red 1450953,84 390
Total 10271

Laboratorio

Incluye el gasto de los ensayos de laboratorio para el control de las operaciones y el control
de la calidad de los productos. Se estima como un 2% de la mano de obra con cargas sociales
ya que no se requieren ensayos del gas de sintesis de gran importancia. Los costos de
laboratorio se muestran a continuacion.

Costo de laboratorio = 2.727 US$/afo
Regalias y patentes

Involucra los pagos de derechos de patentes de un proceso. Como se eligié para la
eliminacion de 6xidos de azufre tecnologias que estan patentadas, se debe tener en cuenta.
Se considera como un 2,5% de la cantidad de ventas anuales.

Costo de regalias y patentes = 65.546 US$/afio
Costos variables totales

Sumando todas las categorias anteriores, se obtiene el costo variable total. En la figura 3 se
puede observar graficamente la distribucion de los costos variables.

Costo variable total = 489.105 US$/arfio
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Distribucion de costos variables
10270,75

65546

13636,52

7968

» Costo MO+ cargas socialkes » Superysion n 3Ervicios
Mantenmiento » Suministros Labor &oric
» Regalias vy patentes » Insumos

Figura 7.3: Distribucion de los costos variables de produccion.

3.2. Costos fijos
Depreciacion

La depreciacion es la disminucion en el valor de los bienes. La mayoria de los bienes van
perdiendo valor a medida que crece la antigiiedad. Se debe cargar un costo de depreciacion
con el objetivo de recuperar la inversion en bienes de produccion, para determinar con
seguridad los costos indirectos de produccion para registro de costos y por ultimo para
considerarlo en gastos de operacion con propositos impositivos. Es un costo no erogable que
se utiliza para recuperar la inversion y que cuando sea el momento de cambiar un bien que
haya sufrido depreciacion se cuente con el capital para invertir en otro.

Existen diversos métodos para calcular el costo de depreciacion. En este caso se elige el
método de la linea recta, dado que es el método utilizado por el gobierno argentino para los
impuestos. Asi coincide el método interno de la empresa con el impositivo. Para calcular el
costo de depreciacion se tiene:

Valor depreciado anual = e » (If — L)

Donde e es el factor de depreciacién que depende del método y en el caso de la linea recta
e =1/nyn es lavida util total. En este caso al ser 20 la vida util total, e es igual a 0.05

If es la inversién fija que no incluye el terreno ya que éste no se deprecia.

L es el valor residual o reventa al final de la vida util del proyecto. Se considera un valor
residual de un 30%, lo que es equivalente a decir que la planta poseera un 30% de su valor
luego de concluido el periodo de estudio.

Costo de depreciacion = 235752 US$/afio.
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Impuestos

Los impuestos corresponden a impuestos fijos a la propiedad. Se estima como un 1,5% de la
inversion fija.
Costo de impuestos = 101.036 US$/afio

Seguros

El costo de seguros incluye seguros sobre la propiedad (incendio, robo parcial o total), para
el personal y para las mercaderias (pérdidas parciales o totales), dias caidos, entre otros. Se
estima como un 0,75% de la inversion fija.

Costo de seguros = 50.518 US$/afio
Financiacion

Como se explicd en el Capitulo 1 el proyecto se encuentra dentro del marco del programa
RenovAR para el cual se cre6 el Fondo para el Desarrollo de Energias Renovables (FODER).
Dicho fondo otorga préstamos a proyectos de generacién de energia a partir de fuentes
renovables. Pueden financiar hasta el 70% de la operacion, a una tasa anual del 8,55%. 1]

En este caso se asume que el 40% de la inversion del proyecto se afrontara con capital ajeno
y el 60% restante con capital propio. Se calcula entonces el costo de financiacién del capital
ajeno con la tasa anual informada.

Costo de financiacion = 105.759 US$/afio
Ventas y distribucién

Incluye los salarios y gastos generales de oficinas de ventas, los salarios, comisiones y gastos
de viaje para empleados del departamento ventas, los gastos de embarque y transporte, los
gastos extras asociados con las ventas, los servicios técnicos de venta y la participacion en
ferias, entre otros. Se calcula como el 1% de los ingresos por ventas anuales al 100% de
capacidad que se informa mas abajo.

Costo de ventas y distribucién = 26.218 US$/afio
Administracion y direccion

Este componente del costo de produccioén incluye todos los gastos de la administracion de la
empresa, como por ejemplo los salarios del personal administrativo y los gastos generales,
tanto de insumos como de servicios. Ademas, contempla los gastos de direccion de la
empresa. Se estima como un 30% del costo de mano de obra total.

Costo de administracion y direcciéon = 40.910 US$/afo.
Investigacion y desarrollo

Los gastos de investigacion y desarrollo incluyen salarios generales y salarios del personal
directamente relacionado con este tipo de tarea, los gastos fijos y de operacion de toda la

241



maquinaria y equipos utilizados, el costo de materiales y suministros, gastos generales
directos y costos varios. Se calcula como un 1% del valor de los ingresos por ventas anuales
al 100% de capacidad.

Costo de investigacion y desarrollo = 26.218 US$/afo
Costos fijos totales

Sumando todas las categorias anteriores se obtiene el costo fijo total con depreciacién. En la
Figura 7.4 se puede observar graficamente la distribucion de los costos fijos.

Costos fijos totales = 586412 US$/afio

Distribucion de costos fijos
26218

= Depreciation = Impuestos " SEgUros
= Financiacion = Ventasy distribucion » Administracion y direccion

» Irvestigacion y desarrollo

Figura 7.4: Distribucion de los costos fijos anuales de produccion.
3.3 Costos de operacion totales
Los costos de operacion totales se obtienen sumandos los costos fijos y los costos variables.
Costos de operacion totales = 1.075.517 US$/afio

Como se puede apreciar en la Figura 7.5, cuando la planta opera al 100% de su capacidad
los costos variables representan el 55% de los costos totales, mientras que los fijos
representan el 45%.
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Costos totales

Costo varable
tota
45%

4| Costofijotom
55%

= Co=o fijo tota » Costo variable tota

Figura 7.5: Distribucién de costos.

4. Rentabilidad

Ya analizados los costos de inversion (CapEx) y de operacion (OpEx), es necesario ahora
realizar un analisis de rentabilidad del proyecto.

La rentabilidad es la relacion que existe entre el beneficio obtenido por la actividad y la
inversion realizada en la misma. Esto equivale a analizar si los ingresos generados superan
a los costos y, en caso de suceder esto, en cuanto tiempo la ganancia logra amortizar la
inversion realizada.

Hay diversos métodos para la estimacion de la rentabilidad y se pueden clasificar en dos
grandes categorias, los estéaticos y los dinamicos. En este caso se utilizaran los dinamicos
como son el Valor Presente y la Tasa Interna de Retorno.

4.1 Ingresos por ventas

Debido a que el objetivo del syngas es generar energia eléctrica, este proyecto se encuentra
dentro del marco del programa RenovAR, como se explicé en el Capitulo 1. Dicho programa
establece los precios de las energias eléctricas renovables en funcion de su tecnologia. Para
el caso de la biomasa estudiada se tiene un precio de 0,141 US$/kWh. (4

Por lo tanto, si se generan 2436,81 kW por hora, pero para el proceso se utilizan 315,93 kW,
se podran inyectar a la red 2120.88 kW/h. Esto representa un ingreso anual de 2.619.622
USS$.

4.2 Cuadro de fuentes y uso de fondos
Dicho cuadro tiene como finalidad mostrar el origen de los fondos y su destino final. Se puede

observar en la Figura 7.6. Es importante aclarar que para el calculo de impuestos se toma
35%.
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A modo de simplificar su interpretacién sélo se muestra el afio 0 cuando se realiza la inversion
total, el afio 1 que se opera a un 70% de capacidad y el afio 2 donde se comienza a operar
al 100%. A partir de este afio en adelante todos los flujos de caja resultan iguales ya que el
método de depreciacion da un costo constante y ningun otro costo varia entre dichos afos.

| ARIO 0 ARO 1 ARO 2 al 20
FUENTES
Capital propio {IT) 7.447.854
Créditos 0 0 o
Ingresos por ventas 0 1.718.270 2.615.622
Total (a) 7.447.854 1.718.870 2.615.622
UsS0S
Activo fijo (IFt) 6.770.776
Activo de trabajo (IW) 677.078
Costos de produccion ] 1.061.550 1.075.415
Total (b) 7.447.854 1.081.590 1.075.415
BMNAI [(a)-(Bb]] 0 657.280 1,544,204
Impuestos 0 230.048 540.471
BN 0 427.232 1.003.732
Depreciacion 235.752 235.752
FLUIO DE CAJA 0 662.034 1.230.4385

Figura 7.6: Cuadro de usos y fuentes
4.3 Valor presente

Se compara los valores presentes de todos los flujos de caja con la inversion original. El valor
presente del proyecto es igual a la diferencia entre el valor presente de los flujos anuales de
fondos y la inversion inicial total. Se utiliza para decidir la aceptacion o rechazo del proyecto.
Si el valor presente es positivo se acepta el proyecto, ya que se recuperara la Inversién Inicial
y se obtendra una tasa de rendimiento superior a la tasa minima exigida para su aceptacion
(tasa de corte). Si el valor presente es cero se acepta el proyecto, ya que se recuperara la
Inversion Inicial y se obtendra una tasa de rendimiento igual a la tasa minima exigida para su
aceptacién. En este caso hay que realizar una evaluacién del riesgo al que esta sometido el
proyecto. Pero si el valor presente es negativo. No se acepta el proyecto, ya que se obtendra
una tasa de rendimiento inferior a la tasa minima exigida para su aceptacion.

El valor presente neto es un monto de dinero referido a tiempo cero calculado con la tasa de
interés elegida. Se calcula a través de la siguiente ecuacion:

- &(1+Ko)
J:

Donde FCj es el flujo de caja en el periodo j; n es la vida util del proyecto, i es la tasa de corte.
Vale aclarar que la It es en el periodo cero y que al dltimo flujo de caja se le debe sumar las
cantidades de capital que se recuperan al finalizar la vida econémica del proyecto, siendo
estas el valor residual, el terreno y el capital de trabajo y restar el monto prestado por el Fondo
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para el Desarrollo de Energias Renovables (FODER) que representa un 40% de la inversion
total.

La tasa de corte esta representada por el costo promedio ponderado de financiamiento del
activo, es decir de la inversién. Ya se explicé anteriormente como se iba a financiar el
proyecto. A partir de dicha informacién es como se debe calcular la tasa de corte para obtener
el valor presente. Se tiene:

Ko=Ki*W1+ KexW?2
Donde:
Ko: Costo promedio ponderado del capital total
Ki: Costo promedio ponderado de capital ajeno
Ke: Costo promedio ponderado de capital propio
W1: indice de Dependencia- Proporcién Pasivo sobre el Activo
W2: indice de Autonomia - Proporcion PN sobre el Activo

En este caso, el Ki esta dado por la tasa de interés del Fondo para el Desarrollo de Energias
Renovables (FODER) que es de 8.55% y su proporcion, es decir W1, es del 40%. Luego para
obtener Ke se le debe ofrecer a los accionistas tasas mas altas que las que ofrece el mercado
financiero para atraerlos. Por lo tanto se toma como referencia la tasa de bonos argentinos al
2033 que es de 7.125% 8y con el fin de atraer a los accionistas se le suma un 5% por lo que
se establece una Ke de 12.125% y su proporcién es del 60%.

Ko = 0.0855%0.40 + 0.12 * 0.6 = 0,1062

Por lo tanto, se utiliza una tasa del 10,62% resultando que el valor presente sea de 2.119.100
USS$ lo que significa que se genera ese monto de dinero remanente sobre el minimo exigido.

4.4 Tasa interna de retorno

Establece la tasa de retorno aplicable al flujo anual de fondos, de tal modo que la inversion
original se reduzca a cero o bien al valor de reventa, terreno y capital de trabajo, durante la
vida util del proyecto. Corresponde a la tasa que hace que el valor presente sea cero:

n
0= Z Fog
L4
j=1

Indica la rentabilidad promedio anual que genera el capital que permanece invertido en el
proyecto. Representa el maximo costo de financiacién que el inversionista podria pagar por
el capital solicitado.

En este caso la TIR resulta ser de 15%. Se puede comparar contra la tasa que ofrecen los
bonos argentinos a largo plazo en dolares, que es de 7,125% por lo que resulta mayor.
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4.5 Tiempo de repago

El tiempo de repago representa el minimo periodo de tiempo teéricamente necesario para
poder recuperar la inversion fija despreciable en forma de flujos de caja del proyecto. Si
resulta ser menor a la mitad de la vida util del proyecto es posible que el proyecto sea rentable.
Se puede calcular a través de su ecuacion si los flujos de caja son iguales a lo largo de toda
la vida util del proyecto. Sin embargo, como en este caso el primer afio se tiene una capacidad
menor y por ende un flujo también menor, se debe recurrir al método grafico. Se grafica Flujo
de Caja Acumulado vs afios del proyecto. En la Figura 7.7 se puede ver el grafico
mencionado.
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Figura 7.7: Tiempo de repago

En este caso el tiempo de repago resulta en alrededor de 4 afios y medio, el cual es menor
a 10 afos que corresponde a la mitad de la vida util del proyecto.

Analizando el valor presente, TIR y tiempo de repago se concluye que el proyecto es rentable.
Los tres métodos para analizar la rentabilidad resultaron favorables. Siempre se debe prestar
especial atencion al valor presente y como es mayor a cero se recomienda la implementacion
del mismo.

4.6 Andlisis de rentabilidad
4.6.1 Punto de equilibrio

El punto de equilibrio se puede calcular analiticamente igualando el BNAI a O:
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(Pv— Cvu)X Neq —CFT =0

Donde Pv es 0,141 US$/kWh, Cvu resulta de dividir los costos variables anuales por la
produccion anual de energia al 100% y da 0,026 US$/kWh, y CFT son los costos fijos totales
(con depreciacion) y son de 586368 US$/afio como ya se informo anteriormente.

Resultando Neq igual a 5.113.214 kWh/afio que corresponde a la cantidad producida
anualmente que arroja un BNAI nulo, en nuestro caso se tiene que la capacidad de disefio es
18.578.882 kWh/afio, por lo que nos encontramos por encima del punto de equilibrio. Esto
significa que la situacién es favorable. En la Figura 7.8 se puede observar el punto de
equilibrio cuando la recta corta con el eje horizontal.

N [KW.h/afio]

&— Ventas Coztosfijostotales Costosvar mblestotales Costostotales

Figura 7.8: Punto de equilibrio

4.6.2 Andlisis de sensibilidad
De forma de analizar la sensibilidad del proyecto se varian algunos pardmetros:

Los principales costos fijos, que representan el 35% del costo total anual, son la depreciacion,
impuestos y seguros. Estas variables no se consideran posibles de cambiar, ya que son
ajenas a tomas de decisiones propias.

Para los costos variables, la mayor parte de estos se representa por el de mantenimiento que
se considera invariable ya que para su estimacion se tuvo en cuenta lo aclarado
anteriormente, estimandose como un 3% de la inversion fija. El segundo mas importante es
el costo de mano de obra. Para el calculo de los operarios se tuvieron en cuenta factores
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como la produccion, el tipo de proceso y etapas. Estos pardmetros son fijos y propios para
nuestro proceso. En cuanto al costo de la hora trabajada, se tuvo en cuenta el convenio
existente, por lo que a lo sumo este nimero sé6lo podria aumentar, ya que un valor menor no
es posible. Se procede a analizar la sensibilidad ante un aumento del costo de mano de obra.

Analisis de sensibilidad

[
(=
=

[y

Valor presernte

(=]
[N =)
(¥ =)

MNeqg

(=]
(¥ =)
[=u]

Cambiorelativo

(=]
(¥ =)

—

(=)
(¥ =)
[=3]

1 1,05 11 1,15 12 1,25 13

Cambio relativo de Mano de Obra

Figura 7.9: Andlisis de sensibilidad

También se analizé la variabilidad de la TIR y la misma solo varié un 0,13 % cuando el
aumento en la mano de obra fue el maximo impuesto (aumento del 25 %).

Se concluye que variar la mano de obra hasta un 25% mas del valor estimado no produce
cambios significativos en el valor presente ni en el punto de equilibrio y que entonces no se
vera afectada la rentabilidad del proyecto.

5. Cronograma

Los cronogramas consisten en herramientas sencillas y accesibles que permiten fijar los
tiempos de ejecucion de las fases de un proyecto. Generalmente se realizan durante la tltima
etapa de la planificacion del proyecto, cuando ya se han definido los lineamientos principales,
como los objetivos que se pretenden alcanzar, los recursos a utilizar y los gastos iniciales.
Estos cronogramas se muestran esquematicamente a partir de diagramas de Gantt.

A continuacion, en la Figura 7.10 se presenta el cronograma de la planta productora de
syngas, donde se desarrollan las metas a corto y mediano plazo, de modo de organizar la
gestion y realizar una proyeccion razonable de los tiempos de consecucion del proyecto.
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Figura 7.10: Cronograma de la planta

6.Conclusion

A lo largo de este capitulo se realiz6 el andlisis econémico del mismo con el fin de evaluar su
viabilidad. En primer lugar, se estimé la inversion total. Para ello se parti6 de la inversion de
los equipos y el método de los factores y luego se tuvo en cuenta el terreno y el capital de
trabajo.

Por otro lado, se calcularon todos los costos involucrados en el proyecto como son los costos
fijos y los costos variables. Una vez realizado todos esos calculos se procedié a calcular el
valor presente, la TIR y el tiempo de repago. Dichos métodos se utilizan para saber si el
proyecto sera rentable o no. Se basa principalmente en el valor presente que resulté ser
positivo por lo que se concluye que es rentable. Ademas, los resultados de la TIR y el tiempo
de repago acompafian dicha decision.

Asimismo, se encontré el punto de equilibrio y se realiz6é un analisis de sensibilidad variando
uno de los principales costos de operacion. Por Ultimo, sabiendo que se recomienda la
implementacion del proyecto se establecid un cronograma orientativo para fijar tiempos de
ejecucion.
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Capitulo 8

Planta de recuperacion de CO:
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1. Introduccidén

En el Capitulo 8 se muestran todas las formas de mitigar las emisiones de CO; procedentes
de fuentes fijas. Estos sistemas de captura no serian apropiados para los procesos de
combustion sin la definicion de un sistema de almacenamiento o aprovechamiento de CO..
Se detalla ademas el disefio de la propuesta elegida para la recuperacion de CO, de nuestra
planta.

Los sistemas de captura que se describen en este capitulo estdn destinados a la separacion
de CO; generado mayormente en el motor de combustion interna. En principio, los sistemas
de captura en postcombustion pueden ser aplicados para cualquier tipo de combustible, sin
embargo, las impurezas del combustible son muy importantes para el disefio y calculo de
costos de una planta completa. Los gases de combustién procedentes del motor contienen
CO2, N2, y H20 y trazas de 6xidos de azufre y nitrégeno. No contienen O; puesto a que el
motor elegido cuenta con un sistema de control de aire, por lo que el aire que utiliza para la
combustion es estequiométrico.

2. Usos del CO»

2.1 CO2 gas

Una gran proporcion (aproximadamente 50%) de todo el CO- recuperado se utiliza en el punto
de produccion de productos quimicos comerciales, principalmente urea y metanol. En estas
aplicaciones el CO; se utiliza en estado gaseoso, y sus propiedades quimicas son de vital
importancia. Una de las aplicaciones mas importantes cerca del punto de produccién es la de
aumentar la recuperacion de petréleo, aplicaciéon desarrollada en Estados Unidos. El resto de
CO; se utiliza en forma liquida o sélida. @

2.2 CO2 liquido

Los usos del CO; en estado liquido son los mas variados. Previamente a la licuefaccién del
CO, éste se ha de purificar. Se utiliza carbén activo para eliminar olores y sabores. También
es importante el secado del gas, mediante alimina activada o gel de silice. La temperatura
critica es de 31° C y la presion critica de 7.4 MPa, por lo que debe ser licuado a cualquier
temperatura entre 31 °C y su punto triple (-56,6 °C).

Una aplicacion extendida del CO. es la obtencién de atmoésferas inertes. En el manejo y
transporte de alimentos envasados, la pérdida de aroma o el crecimiento de bacterias se
pueden prevenir mediante el uso de CO,. Embotellado y transporte de cerveza, empaquetado
de café, transporte de frutas, vegetales y cereales son claros ejemplos donde, ademas la
naturaleza no téxica del CO; es obviamente muy importante, compitiendo con el nitrégeno en
esta aplicacion.

El CO2 es muy util en la extincion de incendios porque es mas pesado que el aire y
extremadamente estable. Puede ser utilizado en aquellos fuegos en los que el agua no sea
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eficaz, por ejemplo, en los de origen eléctrico. Dado que no es tdxico y se evapora sin dejar
residuo, no dafia ni contamina los materiales sobre los que actua.

También se utiliza como gas de proteccion de soldaduras, cuya funcién es proteger la zona
a soldar del ataque de oxigeno, nitrdgeno e hidrégeno. Pocos gases poseen este efecto
escudo, y las alternativas al CO (gases nobles, principalmente Ar) son mas caras.

Una aplicacion derivada de su accién en la naturaleza es la mejora de crecimiento de las
plantas, seguida sobre todo en el Reino Unido y Holanda por los agricultores de frutas y
verduras. Introducen el gas en sus invernaderos para aumentar los niveles que normalmente
se encuentran en el aire (por ejemplo, 100 mg/kg comparado con 300 mg/kg). Las plantas
responden asimilando una mayor cantidad de CO; con aumentos del rendimiento de hasta
un 15 %.

El CO; se utiliza también en ciertos reactores nucleares como medio de transferencia de calor,
y como refrigerante del reactor, mientras genera vapor para producir electricidad. Es util en
este tipo de aplicaciones porgue no se vuelve significativamente radioactivo y se puede
disponer en grandes cantidades.

El CO, presenta una moderada solubilidad en agua, y se hace uso de esta propiedad en la
produccion de bebidas alcoholicas. Esta fue la primera gran aplicacion del CO,. La
carbonatacion de bebidas se lleva a cabo con CO- para evitar la precipitacion de compuestos
de calcio insolubles.

El uso del CO; en la industria del aerosol va aumentando estacionariamente. Esta aplicacion
depende de la solubilidad en el producto a ser administrado.

En el proceso silicato-dioxido de carbono para la produccion de moldes fundidos, se utiliza la
reaccion quimica entre el CO; y la silice para unir los granos de arena. El silicato de sodio,
uno de los intermediarios en la produccién de aspirina, se obtiene de la reaccion entre el CO;
y el fenolato sédico.

También se utiliza en la fabricacion de carbonato de plomo bésico, y en carbonatos de sodio,
potasio y amonio y como agente neutralizante en operaciones de mercerizaciéon® en la
industria textil, con mejor resultado que el acido sulfarico.

Por ultimo, el CO; liquido se utiliza en la obtencion de carbén, siendo alimentado a la mina

para que la rapida expansion rompa el carbén. En la extraccién a altas presiones se utiliza
CO: liquido como disolvente, para aislar aromas o fragancias particulares.

2.3 CO2 sdlido

El rango de refrigeracién del CO; sdlido se extiende hasta -78°C a presion atmosférica. Se
usa el CO; en estado sélido porque no deja ningun residuo al evaporarse, no es pesado y

5 La mercerizacion es un tratamiento para el hilo y los tejidos de algodén y caflamo que les otorga un
acabado brillante
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puede ponerse en contacto directo con los alimentos. ! En este estado se lo conoce como
hielo seco, se utiliza en alimentos como refrigerante.

3. Métodos de captura de CO>

Existen varios métodos de captura de CO,, a continuacion, se describen brevemente los méas
utilizados.

3.1 Adsorcién Fisica en sélidos

En la adsorcion, el CO: es retenido en el sélido debido a las interacciones con la superficie
de las particulas y su porosidad. En estos procesos se trabaja en condiciones casi
isotérmicas, y la operacion consta de dos fases: la adsorcion, que se realiza a alta presion,
con objeto de que la presion parcial del gas al ser capturado sea elevada, y la recuperacion,
que se realiza a una presion menos elevada, para liberar y recuperar el CO; adsorbido. 2

3.2 Absorcién con reaccion reversible

Este tipo de absorcién implica una reaccion quimica entre el componente gaseoso que se
absorbe y un componente de la fase liquida. Un ejemplo es la absorcion de CO; con aminas.
Con un aumento de temperatura se puede desorber el componente que pertenecia a la fase
gas. Presenta una curva de equilibrio no lineal y la velocidad de reaccion afecta al coeficiente
de absorcion. ™

3.3 Absorcidn fisica en liquidos

En este proceso el componente a eliminar de la corriente de gas es mas soluble en el liquido
gue los demas componentes, pero no hay reaccion quimica con el absorbente. La
concentracion en la fase liquida depende de la presion parcial del componente en la fase
gaseosa. !

3.4 Métodos criogénicos

El CO;, puede ser condensado y separado de gases poco (0 menos) condensables a bajas
temperaturas y altas presiones. El proceso total consta de condensacion y destilacion
criogénica (CDC). Los gases de combustion son secados y comprimidos a la entrada y el gas
seco es refrigerado en una columna de condensacién con objeto de recobrar el CO, en
mezclas de CH4/CO. y otros gases empleados en la recuperacion de hidrocarburos de fuentes
naturales. La eficiencia de control de una instalaciéon CDC es de un 70% a 85%. Este proceso
requiere un consumo elevado de energia cuando la concentracion de CO; en los gases de
entrada es bajo. 2

3.5 Separacion de membranas selectivas

La difusion de gases de distintos tamafios moleculares se puede llevar a cabo por mediacion
de membranas. Las membranas para la absorcion de gases constan de un liquido de
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absorcion en contacto con un lado de una membrana porosa con objeto de proveer una gran
superficie de contacto y evitar mezclar el gas con el liquido. La separacion se basa en las
distintas velocidades de difusién de diferentes gases. El CO,, siendo una molécula triatdmica,
puede separarse con relativa facilidad de moléculas diatdmicas como Oz y No.

En la configuracibn con una membrana, ésta separa los gases de combustion en un
permeado rico en CO; y una fraccion pobre en CO.. La segunda es descomprimida en una
camara de expansion y liberada, subsecuentemente, a la atmdsfera. El permeado rico en CO
es comprimido a una presion de 8 MPa. El permeado obtenido en un sistema consistente de
una membrana solamente produce un permeado rico en CO: diluido con N,. Este no es un
resultado deseable, ya que el CO; se condensara al ser comprimido mientras que el N
permanecera en forma gaseosa. 2

4. Sistema elegido: Proceso de absorcion de CO2 con reaccion reversible

Este sistema debe ser compatible para corrientes de gases con concentraciones bajas de
CO,, como se tiene en este caso y se mostrardn los célculos luego. Esto excluye
automaticamente el uso de membranas selectivas, porque su habilidad de separar un gas en
una mezcla de gases se reduce considerablemente en concentraciones bajas, y ademas se
requieren membranas muy grandes. A su vez, algunas membranas deben utilizar niveles
bajos de temperatura, lo que implicaria altos gastos energéticos ya que a la salida del motor
se tiene una temperatura de aproximadamente 400 °C (ver Capitulo 6).

La elevada temperatura de los gases descarta también el uso de sistemas criogénicos. De
hecho, estos sistemas son efectivos para gases almacenados en el ambiente, con
temperaturas de los gases muy bajas, con una concentracion alta del gas a separar y sin
presencia de agua. Si no es bajo estas condiciones, existe la posibilidad de formacién de hielo
gue dafaria la planta y aumentaria el costo de ésta.

También se descartan los sistemas basados en la absorcién fisica en sélidos, porque
presentan problemas en gases con baja concentracion de CO..

Asi pues, los dos sistemas restantes, basados en la absorcién quimica y absorcién fisica
mediante un absorbente liquido, son las técnicas mejor definidas para la captura de CO.. Se
utilizan absorbedores fisicos cuando la sustancia a remover o separar es muy soluble en la
fase liquida. Si no lo es, el equipo resulta de enormes dimensiones. Es por ello que se
incorpora un reactivo en la fase acuosa capaz de incrementar notablemente la absorcion de
los solutos gaseosos, convirtiendo el proceso en una absorcién quimica. Sin la presencia del
reactivo en la fase liquida el limite de absorcion es el equilibrio fisico, es decir la solubilidad
del COg, en este caso, en la corriente liquida. Con el reactivo agregado se mantiene siempre
una fuerza impulsora mayor ya que se va a transferir el reactivo gaseoso a la fase liquida
porgue reacciona y no se acumula, si el reactivo liquido esta en exceso. Es por ello que los
sistemas quimicos tienen la ventaja frente a los fisicos de que presentan un costo operacional
mas bajo.
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Algunas consideraciones a tener en cuenta en la absorcién quimica es que el reactivo
gaseoso debe difundirse y luego reaccionar en la fase liquida. Por lo que en cuanto al disefio
se deberan considerar la velocidad de reaccidon global, es decir la cinética intrinseca y los
procesos de transporte de masa, la solubilidad y el patrén de contacto entre fases.

En conclusidn, la absorcién y extraccion quimica es la mejor considerada. En particular, el
absorbedor mas empleado para el CO, en esta técnica es una solucion de amina,
monoetanolamina al 30% (MEA).

Los pardametros claves tecnoldgicos y econdmicos en la operacion de absorcién son:

Flujo de gas de combustion: El caudal de gases de combustion que se quieran tratar
va a determinar el tamafio de los equipos, representa una parte importante del costo
total.

Contenido de CO; en los gases de combustion: Dado que los gases de combustién
se encuentran normalmente a presion atmosférica la presién parcial del CO- es de 3-
15 kPa. Para estas condiciones lo mejor es utilizar solucién acuosa de aminas para
la absorcion.

Eliminacion de CO.: La recuperacion de CO; con este sistema se encuentra en torno
al 80-95%. Hay que elegir el 6ptimo, ya que una recuperacion mas alta llevara
asociada mas costos de inversion en la columna y de consumo de energia.

Caudal de disolvente: El caudal de solvente determina el tamafio de los demas
equipos aparte del absorbedor. Para un disolvente dado, el caudal sera fijado por la
eliminacion de CO. necesaria.

Requerimientos de energia: La mayoria de la energia consumida proviene de la
regeneracion del solvente y de la energia utilizada por las bombas y soplantes. La
compresion del CO, para transporte y almacenamiento también consume mucha
energia.

Refrigeracion: La refrigeracion es necesaria para que los gases de combustién y el
disolvente estén dentro de los niveles de temperatura adecuados para el proceso.

El diagrama tecnoldgico del proceso propuesto se presenta a continuacion.
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Figura 8.1: Diagrama basico comercial para un sistema de absorcion de CO2

En primer lugar, se tiene una columna de absorcién quimica. La temperatura de esta etapa
de absorcion oscila normalmente entre 40 y 60°C, el CO; es asi atrapado por el solvente
guimico. Estas columnas de absorcion teéricamente se deberian operar a altas presiones,
sin embargo, se justifica en la practica que conviene operarlas a presiones entre 2 y 3
atmaosferas ya que aumentar la presion conlleva altos gastos energéticos que no se ven
compensados con grandes diferencias en el rendimiento.

Es posible reducir la concentracion de CO- del gas de salida hasta valores muy bajos, como
resultado de la reaccién quimica que se produce en el solvente, obteniéndose una corriente
de gas tratado con altas concentraciones de No.

La solucién rica, que contiene el CO, quimicamente combinado, es bombeada a la columna
de regeneraciéon, pasando por un intercambiador de calor para aprovechar el calor de la
solucion pobre de salida de la segunda columna. La regeneracién quimica del solvente es
llevada a cabo entre 100 y 140°C a una presion no mucho mas alta que la presion
atmosférica. El calor es aportado en el reboiler manteniendo de esta forma las condiciones
de la desorcién. Esto es lo que penaliza energéticamente este sistema. El vapor se recupera
y es devuelto a la torre de regeneracién mientras que el disolvente regenerado, con minima
concentracion de CO- es bombeado a la torre de absorcion. Antes de entrar en la torre, pasa
por el intercambiador para adaptar su temperatura a las del proceso de absorcién. Por el
tope sale una corriente de CO; con agua que pasa por un condensador parcial, devolviendo
parte del agua como reciclo y saliendo el CO, gaseoso con pequefia proporcion de agua que
no llega a condensar.

A continuacion, se especificara cada parte del proceso de obtencién de CO..
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4.1 Enfriamiento

En primer lugar, se debe disminuir la temperatura de los gases post combustiéon que salen
del motor a 436 °C (ver Capitulo 6) hasta la temperatura de operacion de la columna de
absorcion.

Como en este proceso se requiere entregar calor en la columna de regeneracion, mas
precisamente en el reboiler, se buscara aprovechar dicho calor. Es por ello que se explicara
luego como se enfriard esta corriente de gases buscando la integracién energética.

Vale aclarar que, al enfriar esta corriente, condensa el agua presente por lo que se utilizara
un filtro demister para retener las gotitas de agua que arrastra esta corriente.

4.2 Absorcion quimica

4.2.1 Alcanoaminas para la captura de CO;

Las aminas con mas interés comercial para la purificacion de gases son monoetanolamina
(MEA), dietanolamina (DEA) y metildietanolamina (MDEA).

El CO; reacciona con el sistema agua-amina para dar carbamato o bicarbonato. La formacion
de carbamato, a partir de estas aminas primarias (RNH;) o secundarias (RiR:NH>), es la
reaccion que gobierna el proceso de absorcion.

Las aminas terciarias han sido rechazadas para esta aplicacion porque su capacidad y
reactividad es baja y son poco estables.

Cada uno de estos compuestos tiene al menos un grupo amino. En general, se puede
considerar que el hidroxilo sirve para la reduccion de la presion de vapor y la solubilidad en
el agua, el grupo amino provoca la alcalinidad en las soluciones necesarias para la absorcion
de gases acidos. A continuacion, se muestran las reacciones quimicas mas importantes que
ocurren cuando se pone en contacto CO» con una disolucion de aminas.

Reaccion de ionizacién del agua:
H20 — H*+OH~

Disolucion de CO; en agua:

COs2+ H,O - HCO3z + H*

Protonacioén de la amina:

RNH; + H* — RNH3z*

Formacién de carbamato:
RNH, +CO, — RNHCOO™ + H*
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Hay que considerar que se producen otras reacciones secundarias que afectan al proceso,
estas son las reacciones del CO; con la amina para formar compuestos no regenerables. La
concentracion de equilibrio del CO- en el liquido depende de la presion parcial en la fase
gas. El equilibrio es sensible a la temperatura, aumenta la presion parcial en la fase gaseosa
cuando aumenta la temperatura, por esto, en el proceso de regeneracion de la solucién hay
gue calentar.

La unidad de extraccion utiliza un absorbedor seguido de una regeneracion de la amina. El
principio de extraccion es la reaccién de una base débil (alcalinoamina) con un acido débil
(COy) para formar una sal soluble en agua. La formacion de la sal se produce a una
temperatura de 40 a 50°C y se invierte con adicion de calor para alcanzar los 100 a 120°C.
Bajo estas condiciones se libera el CO2y la amina se recicla al proceso de absorcién. Dentro
de la unidad de absorcion el gas es inyectado, tras un acondicionamiento, en contracorriente
con la corriente liguida de amina pobre. La solucién enriquecida en CO; se precalienta en un
intercambiador y luego pasa al regenerador. El escape de gases se produce mediante el
calentamiento de la solucién cargada. Esta mezcla de gases (contiene vapor de agua) pasa
por un condensador para eliminar el agua y concentrar el gas en COa.

En la Tabla 8.1 se presentan las principales diferencias de las alcanoaminas antes
mencionadas.

Tabla 8.1. Propiedades fisicas de soluciones de aminas.

Amina MEA DEA MDEA
Peso molecular 61,09 105,14 119,17
Densidad relativa (20/20°C) 1,0179 1,0919 1,0418
(30/20°C)
Punto de ebullicién (°C) |
760 mmHg ‘ 171 Se descompone 247,2
50 mmHg 100 187 164
10 mmHg 69 150 128
Presion de vapor (mmHg a 20°C) ‘ 0,36 0,01 0,01
Punto de congelacién (°C) ‘ 10,5 28 -21
Solubilidad en agua (% a 20°C) ‘ 100 96,4 100
Viscosidad absoluta 20°C (cP) ‘ 24,1 380 (30°C) 101
Calor de vaporizacion (kJ/kg a 1atm) ‘ 836 678 (23 mmHg) 525
Costo aproximado (€/kg) ‘ 1,85 1,9 2

Para el caso propuesto se considerara la utilizacion de MEA para la absorcion del dioxido de
carbono.
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Mea

Las disoluciones acuosas de monoetanolamina han sido usadas a lo largo de los afios para
la eliminacién de CO; y H.S en el gas de sintesis, en la actualidad también se usa para el
tratamiento del gas natural a alta presion.

Es apropiada para la eliminacion de CO; y H,S cuando se encuentran en baja concentracion
en el gas y cuando no existan contaminantes minoritarios como COS o CS,. Esencialmente,
Su uso es Optimo para el tratamiento de gases a baja presion y elevada eliminacion de COa.
El bajo peso molecular de la MEA conlleva a soluciones con alta capacidad a concentracion
moderada; su alta alcalinidad y facilidad de recuperacién son algunas de las ventajas.

4.2.2 Seleccion del equipo de contacto

La eleccidn del tipo de contacto para la columna de absorcién es un parametro fundamental
en el proceso. La funcion principal de este equipo es crear una elevada interfase liquido-gas
para mejorar el proceso de transferencia de materia. Normalmente se emplean los siguientes
mecanismos:

e Dividir el gas en pequefas burbujas que pasan por una fase de liquido continua
(torres de platos).

e Difusion del liguido en peliculas delgadas a través de un flujo continuo de fase
gaseosa (columnas de relleno).

e Dividir el liquido en pequefias gotas que se difunden en una fase gas continua
(cdmaras de aspersion).

Los tres tipos de equipos de contacto pueden ser usados en los diferentes procesos de
purificaciébn de gases, son intercambiables en gran medida aunque los requerimientos
especificos y las condiciones de operacion definen el equipo. Los equipos de contacto gas-
liquido también pueden ser clasificados en columnas por etapas (varios contactos
individuales), columnas diferenciales (contacto continuo) y columnas pseudo-equilibrio
(combinan contacto continuo y etapas).

Torres de plato

Las torres de plato se usan para grandes instalaciones de intercambio gas-liquido, para fluido
limpio, no corrosivo, que no forme espumas y para flujos medio-bajo de liquido. Son
aplicables también cuando se requiere refrigeracion interna, pueden colocarse serpentines
de refrigeracion o enfriamiento con entrada y salida de liquido del plato. Normalmente se
usan platos perforados por su simplicidad y bajo costo. Los platos de campana (bubble cap)
se usan para un flujo de liquido muy bajo, pero pueden ser sustituidos por torres de relleno
estructurado.
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En estas torres el liquido fluye horizontalmente por los platos y el gas fluye en sentido vertical
a través de las aperturas de la bandeja. El liquido pasa de bandeja en bandeja a través de
un bajante que ocupa aproximadamente del 5 al 20% de la bandeja.

Torres rellenas

Las torres rellenas estan ganando cada vez mas aplicaciones por el desarrollo tecnolégico
de nuevos rellenos donde se produce el contacto, esto hace que el proceso alcance un
rendimiento superior. Son muy recomendadas para procesos con baja pérdida de carga,
liquidos que formen espumas, pequefios diametros de columna, altos caudales de liquido,
fluidos corrosivos y para fluidos viscosos.

Normalmente el relleno se dispone en la torre de manera aleatoria, es decir, relleno al azar.
Este tipo de relleno es bastante econdmico y suele ser de materiales resistentes a la
corrosion (metdlicos, ceramicos o de plastico). Los rellenos mas empleados solian ser los
anillos Raschig y las sillas 0 monturas Berl, pero ahora han sido reemplazados por otros mas
eficientes como los anillos Pall, las monturas Intalox y los anillos Bialecki. Pero también
existen rellenos estructurados (usados para procesos que requieren alta transferencia de
masa y baja pérdida de carga). En comparacién con las torres de platos, las columnas de
relleno necesitan instalaciones mas pequefias, pueden trabajar con fluidos espumantes o
corrosivos, permiten un ratio elevado liquido/gas y la pérdida de carga es menor.

La relacion entre el diametro de la columna y el diametro del relleno tiene que ser al menos
de 15:1. La altura maxima para un relleno de plastico es de 3-4 metros y para un relleno
metdlico 6-7 metros. Los distribuidores de liquido a lo largo de la columna son necesarios.
Esta es la clave para el buen funcionamiento del proceso, y la buena distribucion de gas y
liquido dentro del relleno.

Camaras de aspersion

Estas tienen aplicacion cuando la caida de presién es un factor limitante y cuando hay
particulas sélidas presentes en el gas. Su eficiencia no se aproxima mucho a la de una etapa
ideal de equilibrio. El absorbente se distribuye en la camara de gas como un aerosol, y
también es recuperado para su regeneracion y reciclo.

4.2.4 Disefio

Las composiciones del gas a la entrada del motor son las siguientes:

Flujo CO2: 3,00 mal/s
Flujo N2: 15,16 mol/s
Flujo H2O: 1,24*10° mol/s
Flujo CO: 9,18 mol/s
Flujo H2: 9,91 mol/s

Flujo CHa: 2,20 mol/s
Flujo NOx: 0,17 mol/s
Flujo SO2: 7,8*10* mol/s
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Para obtener los flujos a la salida del motor se plantea una combustién completa de todos los
gases y se tiene en cuenta una relacion estequiométrica de aire. En el motor elegido la
carburacién de la carga, la velocidad y la carga se controlan electrénicamente, por lo que
pueden funcionar a emisiones constantes y limitadas a pesar de la variacion. ©!

Se plantean entonces las siguientes reacciones.

2C0 + 0, ———> 2C0,
H, +1/20, — ——> H,0
CH, + 20, — ——> 2 H,0 + CO,

Por relacion estequiométrica, se precisan entonces 13,95 mol/s de oxigeno, lo que implica un
flujo de aire de 66,4 mol/s. Se obtienen entonces:

Flujo CO2: 14,38 mol/s
Flujo N2: 67,62 mol/s
Flujo H20: 14,31 mol/s
Flujo NOy: 7,67*102 mol/s
Flujo SO2: 7,8*10* mol/s

Como se explico anteriormente, al enfriar esta corriente condensa el flujo de H.O y se elimina
a través de un filtro Demister con una eficiencia del 99,9%.

El flujo de NOx se reduce en el motor como se explicé en capitulos anteriores.

Segun lo comentado anteriormente se elige una temperatura de operacion de 40°C. También
se elige que la concentracion de MEA a utilizar es del 30% en peso, debido a las
recomendaciones halladas en trabajos publicados.

A través del software Unisim Design, se vari6 la presion de operacion y el caudal de MEA
hasta lograr optimizar la columna con el fin de obtener una corriente liquida de MEA rica con
la mayor cantidad de CO, reaccionado y una presion de operacion no tan elevada para evitar
gastos energéticos de compresion, también un caudal de solvente adecuado para disminuir
los gastos de bombeo. A su vez, se ajustd el nUmero de etapas necesarias para lograr obtener
la mayor cantidad de CO; sin incurrir en un equipo excesivamente grande.

En la Tabla 8.2 se detalla el absorbedor disefiado (Figura 8.2), con las condiciones de flujos
y operacionales elegidas.
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Figura 8.2: Absorbedor quimico

Tabla 8.2: Datos operacionales del absorbedor quimico

Nombre corriente: ‘ Mea pobre

Gas Comb Gas limpio Mea rica
Flujo total [kmol/h] 3077 295,3 252,0 3121
Temperatura [°C] 40 40 40,04 55,28
Presion [kPa] 202,6 202,6 200,8 202,6
Flujo CO; [kmol/h] 0 51,77 0,26 51,51
Flujo N2 [kmol/h] 0 243,3 243,39 0,044
Flujo H>O [kmol/h] 2733,6 0,052 8,28 27254
Flujo MEA [kmol/h] 343,87 0 0,024 343,85
Flujo NOx [kmol/h] 0 0,028 0,028 0
Flujo SO, [kmol/h] 0 0,0028 0,0028 0

Como se ve en la Tabla 8.2, la presion de operacion elegida es de 202,6 kPa por lo que se
debera contar con una bomba que aumente la presion de la corriente liquida y un compresor
para la corriente gaseosa.

La corriente MEA rica contiene alta proporcion de didéxido de carbono, el cual debe ser
separado de la MEA para su posterior venta y la MEA pobre recirculada al absorbedor. Para
ello, se realiza la etapa siguiente que es la de regeneracion como se explicara luego.

Los flujos de NOxy SO; salen por completo con la corriente de gas limpio (rica en Ny).
A través de la herramienta Tray Sizing se dimensiono la torre de absorcién. Como relleno se
eligieron anillos Pall de metal aleatorios de 1.5 pulgadas. Con esta herramienta se obtuvo la

caida de presién y se recalcul6 la torre con este dato.

Las caracteristicas del equipo se encuentran detalladas en la Tabla 8.3.
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Tabla 8.3: Caracteristicas constructivas de la columna de absorcién

Diametro [m] 1,22

% de inundacion 61,02

Altura [m] 7,96

AP [kPa] 1,84

Masa de empaque [kg] 3856,3

HETP [m] 0,53

4.3 Regeneracion

Luego de la absorcion quimica del CO; se debe recuperar dicho compuesto para luego
comercializarlo y a la vez recuperar la MEA para poder recircularla hacia el primer equipo.

Se recomienda operar el equipo de regeneracién a presiones levemente mayores a la
atmosférica y a temperaturas entre 100 y 140°C. I Con esto se logra desplazar el equilibrio
de la reaccion entre MEA y CO; hacia los reactivos y asi obtener los compuestos separados.
Para ello, en primera instancia se debe disminuir la presion de la corriente liquida (MEA rica)
a través de una valvula hasta 1.2 atm y a través de un intercambiador de calor que permita
calentar la corriente de MEA rica 'y a su vez enfrie la corriente de MEA pobre como se indica
a continuacion.

4.3.1 Disefio de la columna de regeneracion

Para el disefio de este equipo se utilizé el software Unisim Design. Dicho equipo cuenta con
un condensador parcial en el tope donde el CO, recuperado no condensa y si lo hace gran
parte del agua, que se recircula a la columna. Por el fondo, se tiene un reboiler que permite
la evaporacion del agua que sale junto con la corriente de MEA aportando calor a la torre.
Mientras que el vapor de agua es recirculado, la MEA pobre se dirige al absorbedor quimico.

265



co2

Qcond

-
=
=]
=]

Figura 8.3: Esquema del regenerador.

Para el disefio de este equipo se poseen tres grados de libertad. Como restricciones se
impusieron el flujo de venteo en 53 kmol/h (ya que la corriente de CO; a tratar que ingresa es
de 51,51 kmol/h, por lo que se quiere recuperar la mayor cantidad posible de CO, sabiendo
gue una pequefia proporcion de agua puede salir también en esa corriente), la relacion de
reflujo y el caudal de agua en la corriente de mea pobre. Para la relacion de reflujo se fue
variando su valor hasta encontrar el 6ptimo, para ello se tuvo como parametro la recuperacion
de CO.. Cuando se observo que una mayor relacion de reflujo no significaba un cambio
significativo en el flujo de CO; por la salida superior, se dej6 de variar. Se obtuvo asi un valor
Optimo de 6,5.

En cuanto al caudal de agua, cabe aclarar que primeramente se tuvo en cuenta como un
parametro de restriccion el caudal a recuperar de COg, o lo que es lo mismo, el porcentaje de
recuperacion del mismo, ya que esta es la variable que interesa para el disefio. Sin embargo,
el simulador no permiti6 convergencia con estas variables, por lo que se optd por probar
diferentes caudales de agua en la salida inferior hasta que se hallé un valor 6ptimo de 50
kmol/h.

Luego, se evaluaron también diferentes nimeros de platos y platos de alimentacion, se
concluy6é que hasta un numero de platos de 6 se tienen aumentos significativos en la
recuperacion de COg, y que la alimentacién 6ptima en este caso se da en el plato numero 2
(contando de arriba hacia abajo).

Se fijo la presion en 1,2 atm, ya que segun bibliografia se debe operar a una presion menor
a la del absorbedor y debe ser un poco mayor a la atmosférica. Una vez obtenido el
dimensionamiento segun herramienta Try Sizing, se tiene la caida de presion en la torre y se
recalcula afiadiendo esta pérdida de carga.
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Tabla 8.4. Datos operacionales del regenerador.

Nombre corriente: Mea rica 2

Flujo total [kmol/h]

Temperatura [°C]

Presion [KPa]

Flujo CO2 [kmol/h]

Flujo H20 [kmol/h]

Flujo MEA [kmaol/h]

Los calores necesarios para las restricciones impuestas resultaron:

Qcondensador = 9,32*108 kJ/h
Qreboiler = 9,28*108 kJ/h

Se realizaron las pruebas con torre empaquetada y de platos, se observl que para una torre
de platos las dimensiones resultaron menores por lo que se la eligié para el disefio ya que
este equipo requeriria menos espacio y conllevaria menos gastos. A su vez se consideraron
diferentes tipos de platos: perforados, valvulas y campana de burbujeo Los resultados de
dimensionamiento se muestran en la Tabla 8.5.

Tabla 8.5: Caracteristicas constructivas del regenerador.

Didmetro [m] 7,01

% de inundacion 83,35

Altura [m] 2,44

AP [kPa] 3,27

Numero de platos 6

Se obtuvo un diametro de torre grande en relacién a su altura. Si bien los flujos son similares
a la torre de absorcion, al tener un reflujo elevado para poder obtener diéxido de carbono con
baja cantidad de agua por el tope, es necesario un diametro grande de forma de evitar la
inundacion de la torre. Se ha comprobado que al imponer menores diametros la torre se
inunda.

Se probaron alternativas de forma de lograr una mejor relacion diametro-altura. No se
encontré otra alternativa viable ya que para obtener menores diametros se tiene una pérdida
significativa de CO-, que es el producto de interés en esta etapa. Por ejemplo, a diametros
de alrededor de los 3 m se tiene una recuperacion de CO; de 34 kmol/h mientras que para la
disposicién propuesta se recuperan 50 kmol/h. Ademas, estas otras alternativas implican que
la corriente saliente de tope (llamada CO.) debe ser llevada a un proceso posterior de secado
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mas complejo que el propuesto, ya que sale con alrededor de un 35% de agua, valor no apto
para la venta del producto.

Otra posibilidad seria dividir el flujo ingresante en dos, de forma de tener dos columnas de
regeneracion en paralelo. Esta opcién involucraria tener la misma recuperacion de CO; pero
podria significar mayores gastos. Al correr el simulador para esta alternativa se hallé que para
las condiciones 6ptimas se tiene un diametro de 5,8 m y una altura de 3,66 m. No se considera
entonces como una buena alternativa de disefio.

Se decide entonces utilizar la primera opcion mencionada, ya que da la mejor recuperacion
de CO; posible e involucra el uso de una Unica torre de regeneracién sin la necesidad de un
posterior proceso de secado mas que un simple secado con silica gel.

Se procede a analizar, como se explicé anteriormente, la posibilidad de realizar una
integracion energética para aprovechar el calor de los gases post combustion. La idea es que
dicho calor genere el vapor de agua necesario para el funcionamiento del reboiler. Como se
inform6 en los parrafos anteriores, el calor del reboiler es de 9,28%108 kJ/h, es decir 2,58*108
W. Para calcular el maximo calor que pueden entregar los gases post combustién se utiliza
como temperatura final la de ingreso al absorbedor quimico, es decir 40°C. Se tendra
entonces el calor dado por el enfriamiento desde 436 a 40°C de los gases postcombustion y
ademas su condensacion. Para estos calculos se utilizan las expresiones de las capacidades
calorificas de cada compuesto en funcion de la temperatura (ya utilizadas en capitulos
anteriores) y sus respectivos caudales. Ademas, se considera la condensacion del agua a
través de su A de condensacion (-2257 kJ/kg). La suma de todos estos calores representa
1,661*10° W, el cual es ampliamente inferior al calor requerido por el reboiler.

A su vez, se consideré sumar también el calor que puede proveer el syngas a la salida del
soplador hasta enfriarse a 360°C (para luego condensar los alquitranes en el equipo ya
propuesto) pero este calor sélo representa 5,755*10° W, estando todavia muy lejos del calor
del reboiler.

Por lo tanto, se concluye que aportar el calor necesario con estas dos corrientes es
insuficiente debido a que se siguen requiriendo 2,198*108 W. Se descarta esta opcion por el
costo operativo que implicaria para un pobre aporte energético.

Se llega a la conclusion que se debera aportar calor al reboiler de manera externa y se puede
aprovechar el calor de los gases post combustion para consumo interno de agua caliente, por
ejemplo, duchas y servicios. Dicho calor alcanza para calentar 8,817 I/s de agua para llevarla
de 15 a 60°C.

4.3.2 Intercambiador de calor entre equipos

Con el fin de reutilizar la MEA regenerada se debe acondicionar dicha corriente para que
ingrese nuevamente al absorbedor quimico. Para ello se debe poner en contacto la corriente
de MEA pobre que sale por el fondo del regenerador con el agua condensada que sale por el
tope de dicho equipo y asi lograr obtener nuevamente la composicion del 30% en peso. Al
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haber pérdidas de agua y MEA en el resto de las corrientes se calculan los correspondientes
caudales de reposicion siendo 15,6 kmol/h de agua y 0,03 kmol/h de MEA.

Como se informé anteriormente la corriente de MEA pobre sale a 155,1°C. Sin embargo, al
ponerse en contacto con la corriente de agua condensada, que esta a 37,68°C, la solucion
pasa atener unatemperatura de 68,45°C. La propuesta original era poder calentar la corriente
de MEA rica (que ingresa al equipo de regeneracion) hasta 100°C a partir de la corriente de
salida, es decir la solucion de MEA pobre, y a su vez enfriar esta Ultima corriente para que
vuelva a ingresar al absorbedor quimico a 40°C. Se pretendia utilizar un intercambiador de
calor entre ambos equipos para lograr la transferencia de calor explicada. Sin embargo, esto
no resulta posible debido a las temperaturas informadas, por lo que se requiere agregar un
calor extra de 9,87*10° kJ/h, o bien 2,74*10° W, para cumplir con las temperaturas de
operacion.

5. Acondicionamiento del CO> para su comercializacion

Este apartado fue basado, en su gran mayoria, en la informacion recabada de la tesis de
grado “Restauracién de rendimiento de una instalacion para captacion y purificacién de gas
carbonico (CO>) en la industria de bebidas” ¥, la cual nos brindé el conocimiento general y
particular del funcionamiento, construccion y disefio de una planta de licuefaccién de CO,
operando a un caudal de 2200 kg/hr del mismo. Cabe aclarar que el caudal de operacion con
el que se cuenta es de 2277,79 kg/hr de CO,, por lo que resultd pertinente la sugerencia del
uso de los mismos equipos, dimensiones, caudales de operacion y disposiciones que los
establecidos en la tesis nombrada.

En lineas generales la parte recuperadora de la planta cumple las siguientes funciones:

- Comprimir el gas hasta una presion de 18 bar

- Desodorizar y secar el didoxido de carbono utilizando carb6n y alimina activada
respectivamente

- Licuar el gas a -23 °C aproximadamente

- Almacenar el CO; liquido y mantener la presién y temperatura en los tanques de
almacenamiento

Para cumplir con las funciones descritas la planta esta formada por una parte comun y dos
cadenas o lineas de procesamiento idénticas.

Cada linea de procesamiento puede operar a un caudal de 550 kg/hr o 1100 kg/hr y estan
formadas por:

Una etapa de compresion

Una etapa de enfriamiento auxiliar

Una etapa de desodorizado y secado (tratamiento)
Una etapa de licuefaccion
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Las dos lineas de procesamiento alimentan por gravedad a tres depésitos de almacenamiento
conectados en paralelo.

5.1 Compresion

Los procesos de compresion se refieren a incrementar la presion en un sistema dado,
utilizados para llevar a los gases a la presion apropiada para una reaccién o proceso. Tiene
integrado un sistema que controla de manera automatica la capacidad de compresion, cuyo
objetivo es adecuar el caudal de compresion en cada uno de las cadenas de recuperacion de
acuerdo con el caudal de CO- producido.

Son utilizados compresores de construccion vertical, (ver Figura 8.4), con dos etapas de
compresion para elevar la presién de entrada a 0,3-4 Bar y de 4-18 Bar de presion.

Figura 8.4: Compresor

A la salida de cada etapa de compresion, el CO, pasa por intercambiadores verticales
multitubulares, los cuales tiene cada uno un sistema de purga y separacion de condensados.

En los intercambiadores, se elimina el sobrecalentamiento excesivo a consecuencia de la
compresion y se lleva la temperatura del CO; a 40 °C.

El enfriamiento del gas entre las dos etapas de compresion reduce el trabajo de compresion
por kilogramo de gas, otra ventaja del enfriamiento intermedio es que la temperatura a la
salida se reduce, lo que permite una mejor lubricacion, y de ello resulta una vida Gtil mas larga
del compresor.

5.2 Enfriamiento auxiliar

El equipo de enfriamiento auxiliar esta montado sobre el grupo de licuefaccion y asegura un
enfriamiento complementario del CO, antes de ser tratado, para asegurar una eficiencia
mayor de este proceso.

Esta etapa utiliza una solucion de agua con glicol a una temperatura de 4 °C como
refrigerante. El glicol es utilizado como anticongelante y sirve para obtener una mezcla que

se congela, funde a una temperatura mas baja que el agua pura.

La solucion refrigerante es enfriada en un sistema que trae consigo la planta de recuperacion
y que utiliza amoniaco liquido de un circuito externo a la planta.
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El sistema de enfriamiento auxiliar tiene los elementos de seguridad y control para detectar
alta temperatura de CO: a la salida y controlar la temperatura de la solucion de refrigerante.

5.3 Tratamiento y secado del gas

La finalidad de esta etapa es desodorizar y secar el flujo de didxido de carbono comprimido
a 18 atm y a una temperatura entre 10 °C y 15 °C. La unidad es apta para trabajos de forma
continua mediante dos filtros de carbén activado y dos recipientes secadores (ver Figura 8.5).
De esta manera, uno de los filtros de carbon activado y un recipiente secador (con silica gel
o alumina) estan siempre “en linea” en el proceso, mientras el otro filtro de carbén activado
junto al recipiente secador estan en fase de regeneracion. El gas CO; es dirigido al filtro de
carbon activado.

Figura 8.5: Unidad de desodorizado y secado de gas

El gas CO; se satura con vapor de agua a unos 18,5 bares y contiene las impurezas que no
son eliminadas por la lavadora de gas. En el filtro de carbén activado las impurezas son
removidas del gas CO; por carbén activado. El gas pasa a través de dos desodorizadores,
los cuales contienen carbén activado. Posteriormente el CO; es conducido a dos secadores,
cada uno conteniendo alimina activa, donde se elimina el exceso de humedad.

En el secador, el gas sera secado con un desecante a un punto de rocio de -65°C, o menor,
medido a presion atmosférica. Cualquier particula de polvo que logre pasar sera separada en
el filtro posterior. Los desecantes como el gel de silice y la alimina retienen la humedad
debido a que las moléculas de agua se adhieren a las paredes internas de los capilares, este
fendmeno se llama absorcion. Los desecantes que trabajan bajo el principio de absorcién
extraen ademas de la humedad, materia colorante y acidos.

El principio de trabajo del filtro/secador de carbdn activado esta basado en la absorcion. El
material absorbente retiene las impurezas y humedad a ser removidas del CO; y cuando se
llega a su capacidad absorbente se regenera automaticamente.
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5.4 Licuefaccion del gas

La primera accion realizada sobre el CO, es comprimirlo hasta 18 atmésferas, que es la
presion econdmica para su licuefaccién y posterior almacenamiento. La compresion se realiza
en dos etapas; la primera comprime el gas hasta 4,2 atm y la segunda hasta 18 atm. Después
de cada etapa de compresion el CO, pasa por un intercambiador de calor con el objeto de
eliminar el sobrecalentamiento resultante de la compresion, de esta manera la temperatura
del gas se lleva de 140 °C a 40 °C para la primera etapa y después de 170 °C a 40°C para la
segunda, seguidamente se conduce el dioxido de carbono a la etapa de enfriamiento auxiliar.

El equipo de enfriamiento auxiliar esta instalado sobre el grupo de licuefaccion y su fin es
asegurar un enfriamiento complementario del CO antes del desodorizado y secado. El gas
sale de esta etapa hacia el proceso de tratamiento y secado, a una temperatura de
aproximadamente 10 °C. Al salir del tratamiento el gas es conducido a la etapa de
licuefaccion.

El método mas habitual de licuefaccion de CO; es a través de una caida de temperatura dada,
siguiendo una trayectoria a presion constante. Se da un proceso de estrangulamiento que
produce gas liquido solo si, en el estado inicial, la presion es lo bastante alta y la temperatura
lo bastante baja. Esto ocurre para que la trayectoria a entalpia constante ingrese en la region
difasica, lo cual no ocurre cuando el estado inicial es A, pero si el estado inicial es A'. A la
misma temperatura pero a mayor presion, la trayectoria para la expansion isoentalpica (3’)
lleva a la formacién de liquido (ver Figura 8.6).

Figura 8.6: Diagrama temperatura / entropia para procesos de enfriamiento

Después de la compresion, el gas se enfria hasta la temperatura ambiente, 0 un poco mas,
primero mediante enfriamiento y después por refrigeracion. Cuanto mas baja sea la
temperatura del gas que entra a la valvula de estrangulamiento, mayor es la fraccion del gas
gue se licua.

La estructura basica de un sistema de recuperacién y purificado se puede observar en la
Figura 8.7.
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Figura 8.7. Estructura Basica Sistema Recuperacion

El sistema de licuefacciébn permite licuar a -23 °C a un caudal de 2200 kg/hr de CO;
comprimido a 18 atmosferas absolutas. Permite ademas mantener la presion en los depdsitos
de almacenamiento y agrupa las funciones de control general de la instalacion.

La licuefaccion resulta cuando un gas se enfria hasta una temperatura en la region difasica,
y se puede realizar por un proceso de estrangulamiento, dentro de un circuito de compresion
acoplado a un motor eléctrico.

La etapa de licuefaccion esta constituida por un circuito frigorifico de amoniaco formado por
un compresor de amoniaco acoplado directamente a un motor eléctrico, el NHz comprimido
pasa por un condensador, siendo luego expandido en la virola del licuefactor.

Un refrigerante es un medio de transmision de calor que absorbe calor al evaporarse a baja
temperatura y presion. EI amoniaco es el Unico refrigerante fuera del grupo de los
fluorocarburos que se utiliza bastante en la actualidad. Aunque el NHs; es tdxico, algo
inflamable y explosivo bajo ciertas condiciones; sus excelentes propiedades térmicas lo hacen
ser un refrigerante muy utilizado.

El NH; es el refrigerante que tiene mas alto efecto refrigerante por libra, el cual a pesar de su
volumen especifico alto en la condicién de vapor, tiene una gran capacidad refrigerante
relativamente un desplazamiento pequefio del piston lo que permite utilizar compresores mas
pequefios y econdémicos.

5.5 Almacenamiento

El CO:; liquido es almacenado en tanques cilindricos. La temperatura del liquido dentro del
tanque es de -24 °C a una presion de CO, maxima de 17,5 barg. Debido a la baja temperatura
de almacenaje es necesario un buen aislante térmico. Se utiliza espuma inyectada de
poliuretano, con un espesor minimo de 4 pulgadas. A pesar de estar aislado es posible que
el tanque de CO, absorba calor, lo cual aumentara la presion del tanque. Cuando la presion
interna en el tanque alcance 16,5 barg, automaticamente se encenderd la unidad de
licuefaccion para reducir la presion del tanque. La unidad de licuefaccion se apaga
automaticamente al bajar la presion interna a 14,5 barg. La unidad de licuefaccién se
enciende y apaga via sefial del dispositivo de control de presion en el tanque.
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Cuando, a pesar de todas las medidas, la presion en el tanque de almacenaje sube a 20 bar,
por seguridad un conjunto de valvulas de alivio libera al ambiente exceso de presién.

El tanque esta equipado con dos dispositivos para medicion del contenido, un conjunto de
celdas de carga y un nivel de hielo. El Gltimo es formado con una tuberia sin aislante que
conecta de manera vertical, la parte superior del tanque (Gas) con la parte inferior del mismo
(liquido). Ya que la tuberia no esté aislada, se formara escarcha o hielo con la humedad del
ambiente en la tuberia indicando el nivel de contenido del tanque.

En la Figura 8.8 se puede observar un tanque tipico de almacenaje con capacidad de 100
toneladas.

Figura 8.8: Tanque almacenaje de CO2

6. Venta de CO2

El gas que se obtiene luego del proceso de regeneracidn presenta un porcentaje en peso del
95% de CO., el otro 5% es puramente agua, por lo que una vez finalizado el proceso de
tratamiento y secado, el CO, presenta alta pureza y se lo puede comercializar dentro de los
siguientes grados:

Tabla 8.6: Grados de pureza del CO2 B!

Grado % CO-

25 99.5
2.9 (grado alimento) 99.9
5.5 (SFC/SFE) 99.9995

7. Conclusioén

A lo largo de este capitulo se analizé la propuesta de disefiar una planta para la recuperacion
de CO,, para su posterior comercializacion.
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El primer hecho a destacar es la gran complejidad tecnolégica y operativa que involucraria un
proyecto semejante. Se plante6 la separacion del CO. de los gases postcombustion,
empleando una torre rellena para la absorcion quimica, con un absorbente liquido (mea en
este caso). Fue necesario remover el calor de la corriente gaseosa de alimentacion y ademas
guitar el agua condensada de la misma. Al salir de la torre de absorcion quimica, se propuso
una columna de platos de regeneracion que permita la separacién de la solucion de meay el
CO,, para finalizar con la etapa de licuefaccién y purificacion de dicho gas, para su
almacenaje y comercializacion.

En varias instancias del proceso propuesto fue necesario remover o agregar calor, por lo cual
se buscé la integracion energética que finalmente no se logré debido a la gran disparidad
entre los mismos. Por lo tanto, se propuso emplear intercambiadores de calor para enfriar
corrientes de proceso y fuentes externas de energia para calentar otras.

La etapa final del proceso involucra la licuefaccion y purificacion del CO.. La propuesta al
respecto implicé el disefio de una planta entera solo para tal fin. Debido a la enorme
complejidad y magnitud del proyecto, el disefio fue basado en una planta existente de
similares caracteristicas a la nuestra, de la cual existe una tesis de grado que la analiza en
detalle.
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Conclusion general

El objetivo principal del trabajo fue el desarrollo de una planta generadora de energia eléctrica
a partir de la gasificacion de biomasa. Como materia prima, se eligié la cascara de mani, la
cual tiene bajo contenido de humedad y cenizas, siendo apropiada para su uso en
gasificadores de lecho fijo y, ademas, es una materia que abunda en el pais.

La planta se ubicé en la provincia de Cérdoba, donde se concentra el 90 % de la produccion
de mani del pais. A fin de disminuir costos de transporte y aumentar la eficiencia del proceso,
se propuso a las empresas maniseras ubicar la planta de gasificacion de biomasa contigua a
la planta de produccion de mani, logrando asi una reduccién en los costos totales y una
disminucion del impacto medioambiental que produce la industria manisera. De esta manera
a través del syngas generado, se provee a la red de energia eléctrica.

Con respecto a la clase de gasificador utilizado, se opt6 por uno del tipo Downdraft, en el cual
el oxidante y la biomasa fluyen a cocorriente. Para la implementacion del mismo, se requiere
una biomasa con una humedad baja, como es en este caso. Se eligié este tipo de reactor
debido a que el gas de sintesis producido con el gasificador seleccionado es de alta calidad,
obteniéndose asi un gas con bajo contenido de alquitran.

Por otra parte, la capacidad de produccién de la planta se defini6 en 9000 toneladas de
cascara de mani al afio. Sin embargo, para el disefio de equipos, se debe utilizar la capacidad
de disefo que tiene en cuenta paradas de planta para mantenimiento, desvios en el proceso,
fallas en equipos y factores externos entre otros. Por lo tanto, la mencionada capacidad sera
11213 ton/afio con una produccion de energia eléctrica de 2436 kW.

Por ultimo, se realizé la evaluacion econémica del proyecto y se estimo la inversion, siendo
esta Ultima de US$ 7.447.854 para la instalacion de la planta. Para analizar la rentabilidad del
proyecto, se estimaron todos los costos involucrados y se establecié un precio de venta de la
energia eléctrica producida. Se evalué que se puede recuperar el capital invertido a los cuatro
afios y medio del inicio del proyecto lo que representa menos de la mitad de la vida util del
mismo.

Por lo tanto, se llegé a la conclusién de que el proyecto es rentable y se consideré pertinente
la realizacién del mismo.
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