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Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

Resumen del proyecto

A raiz de la crisis energética actual y el consumo proyectado al futuro, se estan
investigando maneras de diversificar la matriz energética de Argentina, en busca de
alternativas a la quema de combustible de origen fésil. La gasificacion de biomasa es una
ellas y consiste en la oxidacién parcial de las moléculas de carbono para obtener un gas
con valor energético, conocido como gas de sintesis o syngas.

En el siguiente proyecto se desarrolla el disefio de una planta industrial en la que se
genera este tipo de combustible, empleando como materia prima a la cascara de mani. Este
gas es acondicionado posteriormente para ser quemado en un motor de combustion interna,
con el objetivo de generar energia eléctrica, minimizando la emision y vertido de
contaminantes.

La conversién de cascara de mani en gas de sintesis se realiza en un gasificador
tipo downdraft, empleando aire como agente gasificante. En el proceso se genera un
residuo carbonoso, que se lo emplea como precursor para la produccion de carbén
activado.

La planta se disefia para una capacidad de procesamiento de 1 ton/h de cascara de
mani y posee una capacidad de generacion neta de energia eléctrica de 662 kWe. Se ubica
a la misma en la localidad de Pasco (Cordoba), en el terreno contiguo a una planta de
procesamiento de mani. El objetivo es brindarle una alternativa al descarte de la industria de
mani y a su vez, suministrar energia eléctrica limpia.

En base a lo disefiado, se necesita una inversion inicial de US$ 5339810. Los costos
de produccion son de 1063522 US$/afio y los ingresos por venta, tanto del excedente de
energia eléctrica generada como del carbon activado, resultan de 3727642 US$/afio. Dado
que el proyecto tiene 20 afios de vida util, el proyecto resulta rentable ya que se recupera la

inversion a los 3 afios de operacion.
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Capitulo 1: Estudios preliminares

En este proyecto se busca dimensionar una planta industrial para la produccion de
gas de sintesis a partir cascara de mani.

La gasificacion es un proceso que convierte los materiales organicos en monoxido
de carbono, hidrogeno, metano, didoxido de carbono y trazas de agua. La composicion

estimada del gas de sintesis a obtener es de:

Composiciéon del Gas Obtenido

(% en volumen seco)

Agente Poder Calorifico
gasificante | Superior (MJ/m?) H, CO Co, CH, N, Uso

Aire <6 16 20 12 2 50 Combustible

Para la ubicacion del proyecto, se identific6 en qué regiones de Argentina se
encuentra la mayor producciéon de la materia prima elegida. A partir de este criterio, se
escoge ubicar el proyecto en el departamento General San Martin, Cérdoba, Argentina.

Por lo tanto, se disefia una planta para la generacion de gas de sintesis de
operacion continua con una alimentacion de 1 ton/h. Se estima que con este caudal de
alimentacion se obtiene entre 1800 y 2700 Nm®/h del gas producto, y a su vez se generan
entre 562,5 y 750 kWh.

El gas de sintesis obtenido a partir de gasificaciéon de biomasa se utiliza para
generacion de energia eléctrica mediante un motor de combustion interna, en busqueda de
abastecer la energia necesaria para el funcionamiento de la planta y vender el excedente
restante a EPEC (Empresa Provincial de Energia de Cérdoba) a un precio de US$ 150 el
MWh (Programa RenovAr).
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Introduccion: Situacion energética actual

Los combustibles fésiles, como el petréleo, gas y el carbdn, se formaron a partir de
materia organica proveniente de plantas, microorganismos, bacterias y algas, que mediante
la fotosintesis, transforman en energia quimica la energia electromagnética del sol. La
humanidad conoce la existencia de los combustibles fésiles desde hace miles de afos. Sin
embargo, no fue hasta la invencién de la maquina de vapor y el desarrollo de la Revolucion
Industrial que se comenzé a utilizar el carbon en cantidades significativas. Posteriormente,
con la invencion del automovil y el motor de combustion interna, el petréleo se convirtié en
la principal fuente de energia para el transporte terrestre y maritimo, a la vez que posibilitd
el desarrollo de la aviacion.

En la actualidad, junto con el gas natural, el petréleo se ha convertido en el recurso
energético fundamental de las sociedades a pesar de ser un recurso no renovable. Pero ese
no es el mayor problema: su uso reiterado no es beneficioso para el planeta y conlleva
conflictos. Algunos de los principales problemas del uso de combustibles fosiles:

e Las reservas de combustible fésiles no son ilimitadas, se consume a un ritmo
mucho mayor del que se produce.

e Provoca una mayor emision de didxido de carbono, lo que provoca un exceso
de temperatura o calentamiento global que tiene como consecuencia el
conocido cambio climatico.

e Libera gran cantidad de 6xidos de azufre y nitrégeno que reaccionan con
gases de la atmosfera, y precipitan en forma de ‘lluvia acida’.

e El control y explotacion de esos yacimientos es causa de conflictos, guerras y
tensiones sociales.

Ante esta situacién, se comenzdé a desarrollar el uso de fuentes de energia
renovables como la bioenergia, la energia edlica y la energia solar, entre otras; que

aprovechan fuentes de energia naturales y no fosiles.
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Bioenergia

Es bien sabido que los recursos energéticos jugaran un papel importante en el futuro
del mundo. En los paises desarrollados, existe una tendencia creciente a emplear
tecnologias modernas y una eficiente conversién de bioenergia utilizando una gama de
biocombustibles, que se estan convirtiendo en competitivos con los combustibles fésiles.

En areas rurales, particularmente en lugares remotos, la transmision y distribucion
de energia generada a partir de combustibles fosiles puede ser dificil y costosa, mientras
que producir energia renovable a nivel local puede ofrecer una alternativa viable. La energia
renovable puede facilitar el desarrollo econdmico y social en las comunidades, pero solo si
los proyectos se disefian de manera inteligente y se planifican cuidadosamente con aportes
locales y cooperacion.

La biomasa y los biocombustibles se pueden usar como sustituto de los
combustibles fésiles para generar calor, energia y/o productos quimicos. En general, se
considera que los biocombustibles ofrecen muchos beneficios, incluida la sostenibilidad, la
reduccion de las emisiones de gases de efecto invernadero, el desarrollo regional, la
estructura social y la agricultura y la seguridad del suministro.

La biomasa es la fuente de energia renovable que cuenta con mayor potencial de
crecimiento, y uno de los recursos renovables mas utilizados en el mundo. Diversos
factores, como el encarecimiento de otros combustibles y la creciente preocupacién por el
cambio climatico, han contribuido a su rapido desarrollo, convirtiéndose en una fuente de
energia alternativa muy competitiva.

Se denomina biomasa a la materia organica de origen vegetal o animal, incluyendo
los residuos y desechos organicos, susceptible de ser aprovechada energéticamente. La
biomasa para energia se obtiene de los restos de aprovechamientos forestales, de las
industrias de la primera y segunda transformacion de la madera, de los productos agricolas
y forestales, de los residuos de explotaciones ganaderas, de la fraccidén organica de los
residuos solidos urbanos, de cultivos implantados y explotados con el Unico objeto de la
obtenciéon de biomasa, los denominados cultivos energéticos, y, en general, de cualquier
producto de origen organico.

Existen distintos procedimientos para la obtencion de energia a partir de la biomasa.
El método mas sencillo es la combustién directa de la biomasa sélida para generar energia
térmica y eléctrica. No obstante, éste no es el Unico uso ya que también se emplea para la

obtenciéon de biocombustibles.
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Los biocombustibles, o también denominados biocarburantes, son mezclas de

sustancias de origen organico que se utilizan como combustibles para la obtencién de

energia. Derivan de la biomasa, es decir, de materia organica que se origina y se acumula

durante procesos bioldgicos como la fotosintesis. Se pueden clasificar en tres grandes

grupos en funcion de la materia prima empleada y el proceso de produccion:

1.

Biocombustibles de primera generacion: son aquellos que tienen su origen en

cultivos agricolas empleados en la obtencion de productos para el consumo humano
tales como el azucar, el almidén, el aceite vegetal como el aceite de palma o grasas
animales. Los sistemas de producciéon son mas simples y econémicos, sin embargo,
tiene serias limitaciones pues podrian poner en peligro el suministro de alimentos,
asi como la biodiversidad.

Biocombustibles de segunda generacion: surgen ante la gran demanda de

biocombustibles y se obtienen a partir de biomasa de naturaleza lignoceluldsica, es
decir, de naturaleza lefiosa o fibrosa. Por este motivo, aunque supongan un ahorro
en las emisiones, su produccion es mas costosa y complicada que la de los de
primera generacion. Este grupo de biocombustibles se produce con cultivos que no
se destinan a la alimentacion o que se consideran desperdicios como aceite usado,
tallos, cascaras de fruta, envolturas o vainas o virutas de madera.

Biocombustibles de tercera generacion: La tercera generacioén de biocombustibles se

basa en los avances realizados en la fuente de materia prima. Esta generacién se
aprovecha de nuevos cultivos especificamente disenados para la generacion de
biocombustibles. Se aplican avances recientes en la biologia de las plantas, nuevas
técnicas de reproduccién, avances en el campo de la gendmica, cambios en disefio

clasico de los cultivos transgénicos.

Algunos ejemplos de biocombustibles son el biodiesel, los bioalcoholes (bioetanol,

biometanol, biobutanol), el biogas, el gas de sintesis y biocombustibles solidos como la

madera, el carbon vegetal y el aserrin. Entre los paises que han promovido firmemente el

desarrollo y uso de los biocombustibles se encuentran Brasil, Estados Unidos, Francia,

Suecia y Alemania.
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Ventajas de biocombustibles

La biomasa se considera una fuente de energia limpia por su papel en la lucha

contra el cambio climatico, su menor impacto ambiental, y su contribucién a la mejora de la

competitividad, empleo y desarrollo regional. En concreto el uso de la Biomasa aporta las

siguientes ventajas:

El balance de CO, emitido es neutro. Esto no significa que la emision de este
gas sea nulo, sino que en el proceso de produccion y desarrollo los
materiales que produciran la biomasa destinada a los biocombustibles
absorben el CO, producido mediante su combustion.

No emite contaminantes sulfurados y apenas nitrogenados o particulas
solidas.

La produccion de biomasa es totalmente descentralizada, basada en un
recurso disperso en el territorio, que puede tener gran incidencia social y
econdémica en el mundo rural.

Disminuye la dependencia externa del abastecimiento de combustibles. La
tecnologia para su aprovechamiento cuenta con un buen grado de desarrollo
tecnolégico para muchas aplicaciones.

Disminucién del riesgo de incendios y plagas forestales, como consecuencia
de reducir la carga de combustible de las masas forestales.

Disminucién de vertidos y riesgos ambientales (al valorizar los residuos de

origen industrial).

Ademas de ser la fuente renovable mas comun y generalizada en el mundo, su

potencial es abundante. Hay mucha en todo el mundo y sin duda sera una importante

contribucion en el suministro de demanda futura de energia de una manera sostenible.

Desventajas de biocombustibles

Aunque se hayan presentado como una alternativa excelente, y amigable para el

medioambiente, tienen sus puntos negativos:

A causa de los fertilizantes nitrogenados que se emplean en los campos de

cultivo, los biocombustibles de origen vegetal pueden resultar en un aumento

10
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de las emisiones de 6xido de nitrégeno. Ademas, esto puede producir la
contaminacién de las aguas subterraneas con nitritos y nitratos.

e |os biocombustibles proporcionan una menor energia que los combustibles
fésiles a cantidades iguales, por lo que se necesita mucha mas materia prima
para igualar estos niveles energéticos.

e En caso de que llegara a producirse a una escala muy grande, existe la
posibilidad latente de que la produccién alimentaria se vea reducida, ya que
las personas y campesinos estarian enfocados en la produccién de
biocombustibles porque les seria un negocio mucho mas rentable que la
venta de comida.

e Al necesitar mayores superficies de cultivo se produce la pérdida de las
areas forestales, consumidoras de CO,. En su origen, la idea era utilizar los
restos de las actividades agricolas, pero como todo, con su fomento se
propici6 que se destruyesen espacios naturales para crear estas
plantaciones.

e Como ocurre con todas las actividades relacionadas con la agricultura, se
necesitan grandes cantidades de agua para el riego de las especies
vegetales.

e Durante la produccion de los biocombustibles se emplean combustibles
fésiles lo que, paradojicamente, por el momento resulta en que el balance de
emisiones de CO, sea positivo, teniendo ademas en cuenta la deforestacion

que se suma a la cadena de produccion

Gas de sintesis

El gas de sintesis (0 syngas) es el principal producto obtenido de la gasificacién de
biomasa, el cual consiste principalmente de H,, CO, CO,, N, y pequefias particulas de
cenizas, alquitranes y aceites. Los gases de sintesis pueden producirse a partir de muchas
fuentes, incluyendo gas natural, carbon, biomasa o practicamente cualquier materia prima
de hidrocarburos, por reaccién con vapor u oxigeno. 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.

11
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Obtencién del gas de sintesis

Desde el punto de vista energético resulta conveniente dividir la biomasa en dos

grandes grupos:

Biomasa seca: Aquella que puede obtenerse en forma natural con un tenor de
humedad menor al 60%, como la lefa, paja, etc. Este tipo se presta mejor a ser
utiizada energéticamente mediante procesos termoquimicos, que producen
directamente energia térmica o productos secundarios en la forma de combustibles
solidos, liquidos 0 gaseosos.

Biomasa humeda: Se denomina asi cuando el porcentaje de humedad supera el
60%, como por ejemplo en los restantes vegetales, residuos animales, vegetacion
acuatica, etc. Resulta especialmente adecuado para su tratamiento procesos

quimicos obteniéndose combustibles liquidos y gaseosos.

Los procesos termoquimicos comprenden los procesos de:

Combustién: Es el proceso mas sencillo y mas ampliamente utilizado, tanto en el
pasado como en el presente. Permite obtener energia térmica, ya sea para usos
domésticos (coccidn, calefaccion) o industriales (calor de proceso, vapor mediante
una caldera, energia mecanica utilizando el vapor de una maquina). En este proceso
termoquimico sucede una reaccién completa, por oxidacion de todos sus elementos
principales, formando CO, y H,O, con la destruccion completa de la biomasa y una
liberacion grande de energia.

Pirdlisis: Descomposicion quimica de materia organica por medio de calor y en
ausencia de oxigeno. Se obtiene como producto una combinacién variable de
combustibles soélidos (carbdén vegetal), liquidos (efluentes pirolefiosos) y gaseosos
(gas pobre). Generalmente, el producto principal de la pirdlisis es el carbdn vegetal,
considerandose a los liquidos y gases como subproductos del proceso.

Gasificacion: Consiste en la quema de biomasa en presencia de oxigeno, en forma
controlada, de manera de producir un gas combustible denominado “gas de sintesis”
0 “gas pobre” por su bajo contenido caldrico en relacion al gas natural (del orden de
la cuarta parte). La gasificacion se realiza en un recipiente cerrado, conocido por
gasdgeno, en el cual se introduce el combustible y una cantidad de aire menor a la

que se requeriria para su combustion completa.

12
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Gasificacion

La gasificacion es un proceso que convierte los materiales organicos carbonosos de
origen biogénico o foésil principalmente en mondxido de carbono (CO), hidrogeno (H,),
metano (CH,), didxido de carbono (CO,) y trazas de agua (H,O). Esto se logra haciendo
reaccionar el material de alimentacion solido o liquido a altas temperaturas (>700°C) con
una cantidad controlada de los agentes de gasificacion. Cuando se somete a altas
temperaturas, las particulas de combustible generalmente pequefas o finas se secan
primero (Fig. 1.1). Luego se liberan los componentes volatiles, dejando un residuo solido de
carboén. Tanto el gas, como el carbén, se transforman, mediante reacciones homogéneas y
heterogéneas con el agente de gasificacion, en el gas de sintesis crudo.

Una biorrefineria generalmente consiste en pasos sucesivos de conversion primaria
y secundaria. Primero, los intermediarios se producen mediante procesos de pretratamiento
de biomasa. La biomasa generalmente se trata previamente mecanicamente (por ejemplo,
mediante molienda) o térmicamente. Luego, se degrada térmicamente de forma secuencial
mediante la gasificacion obteniendo los bloques de construccion mas pequefios de la
quimica sintética: monoxido de carbono (CO) e hidrégeno (H,). A partir de estas moléculas,

se pueden producir combustibles y productos quimicos por sintesis quimica.

Drying Devolatilization Gasification
100-150°C 250-550°C 700-1600 °C

.l:>.|:>.:> . :{}&: Ash
Fuel particle l Steam lVapor lChar

Gasification
agent |:> | Gasification reactions | |::> Product gas

Figura 1.1. Principio de gasificacion.

Los agentes de gasificacion que se pueden usar son agua (vapor), oxigeno o aire (lo
que lleva a un valor de calentamiento mas bajo del gas del producto debido a la dilucion con

N,), pero también se puede utilizar CO, si el producto principal es CO.

13
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Tabla 1.1. Resultados de gasificacion segtn el agente oxidante utilizado.

Agente PCS Composicién del gas obtenido (% en volumen) Uso
gasificante | (MJ/m’) H, co CO, CH, N, C,
Aire <6 16 20 12 2 50 - Combustible
Oxigeno | 1020 | 32 48 15 2 3 - Combustible
Gas de sintesis
Vapor de 10-20 50 20 22 6 ) 2 Combu§tnblg
agua Gas de sintesis

La mezcla de gas resultante se llama ‘gas pobre’ cuando se somete a combustion

para la produccion de calor de proceso y generacion de energia eléctrica, o ‘gas de sintesis’

(syngas) cuando se somete a sintesis quimicas, donde se requiere una alta pureza de gas

de sintesis.

La gasificacion es un proceso endotérmico, que requiere un suministro de energia.

En la gasificacion autotérmica, el calor requerido para la gasificacion se produce por

combustion parcial bajo la adicion de oxigeno o aire como agente oxidante a la alimentacion

de combustible en el reactor de gasificacion. Para la gasificacion alotérmica, el calor

generado externamente es suministrado por un intercambiador de calor.

Como ventajas de la gasificacidon se puede sefalar las siguientes:

Versatilidad, pues tiene las posibilidad de obtener energia en el momento que
se requiera, a diferencia de las calderas que para su mejor eficiencia requiere
un funcionamiento en continuo. Ademas se pueden mezclar diferentes tipos
de biomasa (paja, madera, rastrojos...) con la condicion que su densidad sea
mayor de 0.2 gr/cm®.

Rendimiento eléctrico alrededor del 15-20%, sin necesidad de grandes
instalaciones ni por supuesto grandes inversiones.

Menor impacto ambiental.

Como inconvenientes destacan los siguientes:

Elevada exigencia en la regularidad del tamafio de la biomasa y su contenido
de humedad. Si es demasiado grande (>10 mm) las reacciones que se
producen son muy lentas, en cambio, si son excesivamente pequefias (<2-3
mm), se pueden producir atasques en los conductos o ser arrastradas con la
ceniza antes de concluir su gasificacion. Respecto de la humedad esta debe

estar entre el 10 a 15%.
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e Producciéon de alquitranes que causan numerosos inconvenientes, como
obstrucciones en los conductos y corrosividad en los motores que utilizan

este gas como combustible.

Etapas de la gasificacion

El proceso de gasificacién consta principalmente de cuatro etapas. Aunque estas

son frecuentemente modeladas en serie, no hay un limite claro entre ellas, y a menudo se

superponen. En un proceso tipico, la biomasa se calienta (seca) y luego se somete a

degradacion térmica o pirdlisis, los productos de la pirdlisis (gases, solidos y liquidos)

reaccionan entre si, asi como con el agente gasificante para formar el gas final. En la

mayoria de los reactores para gasificacion, la energia térmica necesaria para el secado, la

pirélisis, y las reacciones endotérmicas de reduccion provienen de las reacciones

exotérmicas llevadas a cabo en la etapa de combustion.

A continuacion se describe de manera general el proceso que se lleva a cabo en

cada etapa:

1.

Secado: La biomasa que acaba de ingresar al reactor se calienta y se seca,
evaporando parte de la humedad contenida en ella utilizando el calor producido por
las reacciones de combustion. Para la produccién de un gas combustible con un
valor calorifico aceptable, la mayoria de los sistemas de la gasificacion usan
biomasa seca con un contenido de humedad entre el 10 y el 15%. Una mayor
humedad, aunque facilita la formacion de hidrogeno, supondria un gasto energético
muy elevado que haria bajar el rendimiento del gasificador. Por esta causa, cuando
la humedad es muy alta es necesario realizar un pre-secado antes de entrar en el
gasificador.

Pirdlisis: Es el proceso de descomposicion térmica, con poca presencia de oxigeno,
que ocurre entre 300 y 500 °C. En esta etapa se desprenden los gases combustibles
mas volatiles, algunos de los cuales no se queman por la ausencia de oxigeno y se
convierten en alquitranes. Ademas de los gases, se produce un residuo solido
conocido como residuo carbonoso, char o carbén vegetal. Entre los gases
producidos, los mas importantes son: vapor de agua, CO,, H,, CO e hidrocarburos.
La pirdlisis habitualmente es dividida en pirdlisis lenta (donde se crean los
alquitranes por condensacion de moléculas) y pirdlisis rapida. La etapa de pirdlisis

es mas rapida que la de reduccion. La produccién de gases se ve favorecida por un
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tiempo de permanencia y/o temperatura adecuadas. La fraccién de hidrocarburos
esta compuesta de CH, y alquitranes. La cantidad de alquitranes y aceites es mayor,

conforme la temperatura y el tiempo de permanencia resulten menores.

Oxidacion o combustion: En esta zona, una parte del residuo carbonoso (char) se
mezcla con el agente gasificante.
Si el agente gasificante es aire, la reaccion es la siguiente: C + 0, »CO,
Es decir, se produce CO, y se mantiene la temperatura entre 600 °C y 1.400 °C.
Debido a que la cantidad de aire introducida es inferior a la estequiométricamente
requerida para una combustion completa, (por lo tanto el oxigeno es el reactivo
limitante) se produce una combustién incompleta: C +1/20, — CO .
El CO que genera, parte se mezcla con el O, para producir otra reaccion de
combustién:  CO + 1/2 0, —»CO,.
Las reacciones de combustion completa e incompleta mencionadas son de caracter
exotérmico y en ellas se produce principalmente CO y CO,, adicionalmente el
oxigeno remanente, que ya es poco, se mezcla con CH, y H, producidos en
reacciones anteriores de pirdlisis y se forma CO, y H,0O.

CH,+2 0, —C0O,+2H,0

H,+1/20,— H,0

Esta etapa produce el calor necesario para llevar a cabo las reacciones que requiere
el secado y la pirdlisis, ademas de suministrar calor a las reacciones de reduccion
que son endotérmicas, para mantener la temperatura. La reaccion (C + 0, —»CO,)
es la que desprende la mayor cantidad de calor, 94 kcal’lkmol de carbono
consumido, seguida de la reaccion ( C +1/2 0, — CO ), que ademas produce CO,
y libera 26,5 kcal/mol de calor. La velocidad de esta ultima reaccién es relativamente
lenta. Las cantidades relativas de combustible, oxidante y vapor de agua regulan la
fraccion de carbono u oxigeno que reaccionan segun las reacciones anteriores.
Cualquier cantidad de oxidante adicional al requerido para mantener las reacciones
endotérmicas a la temperatura adecuada, aumentara innecesariamente la
temperatura del gasificador y las pérdidas, lo que se traduciria en una reduccién de
la eficiencia y del poder calorifico del gas producido.

Reduccion - Gasificacion del residuo carbonoso: Esta etapa se lleva a cabo en

paralelo con la etapa de combustion, aunque el calor y los productos de la
combustion (como el CO, y el H,0O) son requeridos en esta etapa. La reduccion es la

mas compleja de todas las etapas, envuelve reacciones quimicas entre
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hidrocarburos, H,O, CO,, H,y O,, asi como entre los gases desprendidos. De todas
estas reacciones, las de gasificacion del residuo carbonoso producido son las mas

importantes.

Tecnologia de gasificacion

Para la gasificacion de biomasa existe una variedad de tecnologias. Con vistas a la
produccidon a gran escala de gas de sintesis de alta calidad, tal como se requiere para la
produccidon de productos quimicos y combustibles, se deben considerar principalmente los
tipos de gasificadores que se muestran en la Fig. 1.2.

Los tipos de reactor que normalmente se utilizan para estos procesos son variados,
y su eleccion depende de varios factores como pueden ser la granulometria del residuo, la

humedad de este, o la limpieza del gas requerida.

a) Fixed bed, counter-current ¢) Bubbling fluid bed e) Entrained flow
Up-draft Syngas Sold,liauid Oxygen, air
Solid fuel l Raw syngas or shury fue
Cooling
Drying screen
Pyrolysis l Ash
Redustion Moiten sﬂ?“
Oxidation slag
77777777 .. Solid fuel Water :
l Gasification | | =007 Gasification agent| quench if
agent l Slag lock
Ash (slag)
b) Fixed bed, co-current d) Circulated fluid bed f) Dual fluid bed
Down-draft Syngas Syngas Flue gas
Solidl fuel 0 I
Drying
Pyrolysis
=—>| Oxidation [4— ;qcnt 3 Ash
| Reducton Bed material
i Solid fuel
1 syngas | | | Gasification agent = -
Char, bed Air
Ash (slag) fusl material

Figura 1.2. Distintos reactores para la gasificacion.

En los reactores de lecho fijo, la materia prima de biomasa se expone al agente
gasificante en un lecho compacto que se mueve lentamente desde la parte superior del
gasificador hasta el fondo, donde se descarga la ceniza. Al moverse a través del reactor, la
biomasa pasa por distintas zonas de reaccion y temperatura para el secado, pirdlisis,
oxidacion y reduccion. Los diferentes tipos de reactores de gasificaciéon de lecho fijo
generalmente se caracterizan por la direccion del flujo de gas a través del reactor y, por lo

tanto, se denotan como:
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1. Gasificador ascendente (Up-draft), contracorriente (Fig. 1.2a),
2. Gasificador descendente (Down-draft), co-corriente (Fig. 1.2b), y

3. Flujo horizontal.

Segun el tipo de alimentacién y la aplicacion de gas de producto, existe una multitud
de disefios de reactores. En general, los reactores de lecho fijo alimentados con biomasa
son adecuados para la produccion de calor y energia del distrito hasta capacidades de
combustible térmico de 20 MWth. El gas productor no suele usarse para fines en los que se
requiere gas de sintesis limpio, porque seria necesaria una limpieza sustancial del gas
debido a las cantidades relativamente altas de alquitran que forman componentes volatiles
(VOC) y particulas de polvo y cenizas arrastradas.

En los gasificadores de lecho fluido (Fig. 1.2: ¢, d, f), las particulas de biomasa se
mezclan rapidamente y se calientan tipicamente a 700—900°C por medio de un portador de
calor sdlido, generalmente arena caliente y, a veces, carbdén o ceniza, fluidificado por aire,
oxigeno, o vapor y syngas. El tamafo del material de alimentacion es del orden de
centimetros; se pueden usar pellets y pequenas astillas de madera. Debido a la mezcla
intensa de particulas de combustible y material del lecho, las reacciones de gasificacién no
pueden asignarse a distintas zonas locales como en el caso de los reactores de lecho fijo,
sino que ocurren a lo largo de todo el volumen de reaccion, lo que lleva a una distribucion
uniforme de la temperatura.

El grado de fluidizacion puede ser pequeino (lecho fluido burbujeante, BFB, Fig.
1.2.c) o alto (lecho fluido circulante, CFB, Fig. 1.2.d). Los gasificadores BFB tienen una
interfaz bien definida entre la zona de reaccion en el lecho fluidizado y el francobordo
anterior. Son un tipo bien conocido de reactor que también se aplica a la combustion, la
pirdlisis y las reacciones quimicas, comunmente utilizadas debido a sus propiedades
robustas pero que muestran una formacién de alquitran del orden de 1-2% en peso. En un
gasificador CFB, las velocidades mas altas de gas y particulas proporcionan velocidades de
calentamiento aun mayores; no hay una interfaz distinta entre el lecho de arena fluidizada y
el francobordo. Las particulas de materia prima mas grandes y no convertidas recirculan en
el reactor, mientras que los finos como las particulas de carbén, ceniza y portador de calor
se arrastran fuera del reactor y se separan a través de un ciclon de gas caliente. El
transportador de calor se recicla de nuevo al gasificador. La conversién de carbono es
considerablemente mejor que en los gasificadores BFB.

El gasificador de lecho doble sigue un concepto de gasificacion alotérmica, mediante

el cual se puede usar aire para la combustidn, pero sin diluir el gas de sintesis producido
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(Fig. 1.2.f). El gasificador se fluidifica con vapor como el unico agente de gasificacion, lo que
resulta en un gas de sintesis rico en energia. El material del lecho y algo de carbon se
transfieren frecuentemente al segundo reactor, en el cual el carbén se quema para generar
calor. Si es necesario, se puede suministrar combustible adicional al reactor de combustion.
El material del lecho se hace circular para transportar el calor desde la camara de
combustion al gasificador. El calor del gas de combustion se puede utilizar para fines de
calefaccion o produccion de electricidad. En todos los gasificadores de lecho fluidizado, las
cenizas se deben descargar del sistema para evitar la acumulacién en el circuito del
portador de calor.

Los gasificadores de lecho fijo y fluidizado suelen funcionar a temperaturas inferiores
a 1.000°C. La ceniza de bajo punto de fusion puede volverse pegajosa a 700°C
aproximadamente y puede crear problemas, por ejemplo, por aglomeracion del material del
lecho. Los gases de sintesis crudos de los gasificadores fijos y de lecho fluidizado contienen
alquitran y metano debido a las bajas temperaturas de gasificacién. Su uso para la
combustion puede tolerar altos contenidos de metano y requiere menos esfuerzos de
limpieza de gas en comparacion con las aplicaciones quimicas y microbianas.

Cuando se pretende el uso de gas de sintesis para fines quimicos, debe ser de alta
pureza, libre de polvo, alquitrdn y contaminantes para no envenenar los catalizadores de
sintesis sensibles aguas abajo. A diferencia de la mayoria de los gasificadores de lecho fijo
y de lecho fluidizado, los gasificadores de flujo arrastrado (EF) (Fig. 1.2.e) pueden generar
un gas practicamente libre de alquitran con solo un poco de metano a temperaturas de
gasificacion por encima de 1.000 °C . En tiempos de residencia de unos pocos segundos,
se puede lograr una conversion de carbono del 95-99% e incluso superior. Un gasificador
EF puede ser alimentado con lodo o particulas y generalmente soplado con oxigeno v,
ocasionalmente, vapor como agente de gasificacion. En general, es adecuado cualquier
material de alimentacion sélido, en suspension o liquido que se pueda bombear, pulverizar y
atomizar neumatica o mecanicamente. Los polvos de biomasa con tamafios de particulas
del orden de 10* m se pueden alimentar al gasificador mediante un sistema de flujo de alta
densidad. Sin embargo, esto requiere la operacién periddica de un sofisticado sistema de

cerraduras y se vuelve mas complicado cuando la presion aumenta.
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Gasificacion a nivel mundial

Actualmente hay mas de 272 plantas de gasificacion en operacién, con 686
gasificadores. Como se puede observar en la Figura 1.3, en su mayoria, estan localizadas

en Asia, donde China es el pais dominante, y por ultimo, se encuentra Sudamérica.
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Figura 1.3. Produccién energética de gas de sintesis en el mundo.

Las principales materias primas utilizadas para este proceso son recursos no
renovables, como es el carbdn, y se destina la produccion de syngas a la generacion de

quimicos y combustibles (Figura 1.5).
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Figura 1.4. Materia prima utilizada para la Figura 1.5. Aplicacion del gas de sintesis.

generacion de gas de sintesis.
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Mientras que la generacion de syngas a partir de biomasa pertenece a la menor

proporcion, se espera que el uso de esta tecnologia crezca en el futuro. Algunas de las

plantas que hoy en dia utilizan este tipo de proceso se mencionan en la Tabla 1.2.

Tabla 1.2. Plantas utilizando gasificacion de biomasa.

Republica Checa)

Planta Ano de Materia Produccién Uso de syngas | Capacidad
inauguracion | Prima syngas

Woodspirit 2017 Madera 386 MWth Metanol 410000
Biomethanol Plant (4500 ton/afio
(Delfzijl, Holanda) ton/dia)
GoBiGas 2014 Madera 27.5 MWth SNG' 20 MWth
(Goteborg, Suecia) (190 ton/dia)
Isle of  Wight | 2009 Residuos 18 MWth Energia 1.8 MWe
Waste-to-Energy solidos eléctrica
Plant (Newport, urbanos (120
Inglaterra) ton/dia)
Averoy 2000 Residuos 12 MWth Vapor para 8 MWth
Waste-to-Energy sélidos industria
(Averoy, Noruega) urbanos (120 pesquera

ton/dia)
Tacuarembo CHP | 2010 Madera (400 | 72 MWth Energia 12MWe vy
Unit (Tacuarembo, ton/dia) eléctrica 'y 48 MWth
Uruguay) térmica
Odry Biomass | 2013 Madera (25 3.34MWth Energia 0.8MWe
Gasifier (Odry, ton/dia) eléctrica

' Sustituto al gas natural
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Gasificacion en Argentina

Se encuentran las siguientes plantas en operacion:

Planta Gasificadora de Biomasa (Presidencia de la Plaza, Chaco). Esta planta fue
disefada para ser alimentada, tanto con residuos de madera como cascara de arroz,
o marlo de maiz, entre otras fuentes. El gas generado alimenta un motor a
explosioén, el cual arrastra un generador eléctrico de 380V y 380 kVA. La potencia
generada permite abastecer el pequeno parque industrial de Presidencia de la
Plaza, y favorece la generacion eléctrica distribuida y la utilizacion de residuos de la
industria forestal.

UNITAN S.A. (Formosa). Esta empresa, dedicada a la produccion y comercializacion
de taninos de quebracho, utiliza los descartes del proceso para la generacion de
energia eléctrica, que por el momento, provee solamente a la planta. Se generan 1,4

KWh de energia eléctrica por cada kilogramo de materia prima.

Usos del gas de sintesis

El gas de sintesis es un intermediario que puede producirse mediante gasificacion a

partir de una variedad de materias primas carbonosas, incluida la biomasa. El monéxido de

carbono y el hidrogeno, los principales constituyentes del gas de sintesis, pueden

someterse a una amplia gama de procesos de sintesis quimica y microbiana, permitiendo la

produccion de combustibles gaseosos y liquidos, asi como de diversas sustancias quimicas.

En la Figura 1.6 se pueden observar los diferentes usos del gas de sintesis:
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Gasification — Options for Bio-based Products
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Figura 1.6. Posibles productos a obtener con gas de sintesis.

Durante el proceso de Fischer-Tropsch, las moléculas contenidas en el gas de
sintesis se combinan para formar cadenas de hidrocarburos sintéticos como propano,
butano, gasolina, diésel y gasoil. Esta reaccion puede llevarse a cabo en presencia de un
catalizador metdlico que, ademas de aumentar la velocidad de reaccién, hace que el
proceso sea selectivo, es decir, que solo se produzca un compuesto en especial, 0 en
mayor porcentaje con relacion a otros subproductos. Los productos obtenidos dependen del
tipo de catalizador utilizado, de la presion (20 - 30 bar) y de la temperatura (200 - 350 °C).

Una de las ventajas del proceso Fischer-Tropsch para la obtencion de hidrocarburos
sintéticos, radica en que el gasoil obtenido no contiene azufre por lo que seria un
combustible de facil comercializacion, que cumple con regulaciones ambientales europeas;
sin embargo, una de las desventajas es su elevado costo, siendo poco rentable en
comparacion con los métodos convencionales de obtencion de gasolina y otros derivados
del petréleo. No obstante, se espera que con el avance de la tecnologia y la disminucién de
las reservas petroleras, este proceso se perfeccione y asi se pueda obtener una fuente de
energia renovable a partir de biomasa.

Otro uso del gas de sintesis es la generacién de energia eléctrica a partir de un

motor de combustién interna, que producto de la reacciéon de combustion, libera la energia
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almacenada en el gas; esta liberacién de energia mueve los pistones del motor haciendo
girar al cigienal principal (eje del motor) y a un generador eléctrico acoplado, produciendo
electricidad. Los kilovatios obtenidos dependen del cilindraje del motor y de las revoluciones
alcanzadas, por lo que a mayor numero de revoluciones, mayor cantidad de energia.

El gas de sintesis también se puede convertir facilmente en metanol o éter dimetilico
(DME), que a su vez se puede transformar en gasolina en presencia de zeolitas, o metil
tert-butil éter (MTBE) en presencia de isobutileno. Otra opcion es el hidrégeno, que tiene
numerosas aplicaciones, puede separarse del gas de sintesis para la produccién de
amoniaco y productos quimicos. El gas natural sintético (CH,) es también uno de los usos

significativos del gas de sintesis.

Tabla 1.3. Reacciones de gas de sintesis.

Reaction to. . .. Formal reaction equation
Methanol CO + 2 H, &2z CH;0H
Ethanol, higher alcohols |2 CO +4 H, & C,HsOH + H,O
CH;OH +nCO + 2n H, & C,,1H5,,30H + n H,O
Dimethyl ether 3 CO + 3 H, & CH30CH; + CO,
2 CH;0H & CH;0CH; + H,O
Gasoline and olefins n CH;OCH; + n CH;0H = “(CH,);,” + 2n H,O
n CH;0OCH; =z “(CH»)»," + n H,O
Hydrocarbons n CO + (2n+1) H, &z C,H,, + n H;0O
(Fischer—Tropsch)
Hydroformylation CO + H, + C,H», 2 C,H>,,,CHO
Hydrogen CO + H,O z CO, + H,
Methane CO+3H, = CH, + H,O
Polyoxymethylene CH30CH3; + n HCHO = CH;(CH»0),CHzn = 1-6

Alternativas de produccion eléctrica a partir de gas de sintesis

Para la generacion de energia eléctrica a partir de gas, las principales alternativas a
tener en cuenta son: motor de combustién interna, turbina de gas y tecnologia de ciclo

combinado.

Motor de combustion interna

Un motor de gas es un motor de combustién interna que funciona con un

combustible gaseoso, como gas de carbdn, gas pobre, biogas, gas de vertedero o gas
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natural, convirtiendo su energia quimica en trabajo mecanica. En general, el término motor
de gas se refiere a un motor en el ambito de la industria pesada capaz de funcionar
continuamente a plena carga durante periodos cercanos a las 8.760 horas por afo, a
diferencia de un motor de automévil de gasolina, que es ligero, de alta velocidad y
generalmente funciona no mas de 4.000 horas en toda su vida util. La potencia tipica varia
de 10 kW a 4 MW.

Turbina de gas

Las turbinas de gas son turbomaquinas que pertenecen al grupo de maquinas
térmicas generadoras y cuya franja de operacion va desde pequefas potencias (30 KW
para las microturbinas) hasta 500 MW para los ultimos desarrollos.

Sus principales ventajas son su pequefio peso y volumen en relacién a su potencia y
la flexibilidad de su operacién. Esto hace que sean maquinas cuyo uso para determinadas
aplicaciones, especialmente las referidas a la generacion de electricidad y a la propulsion de
buques y aviones, esté en claro aumento. Al ser maquinas rotativas presentan una clara
ventaja frente a los motores alternativos, por la ausencia de movimientos alternativos y de
rozamientos entre superficies sélidas (como las que se dan entre piston y camisa), lo que se
traduce en menores problemas de equilibrado y menores consumos de aceite lubricante,
que ademas no estan en contacto con superficies calientes ni con productos de combustion.

Esta simplicidad comparada con turbinas de vapor y con motores alternativos otorga
a las turbinas de gas dos ventajas adicionales: un mantenimiento sencillo comparado con
otras maquinas térmicas y una elevada fiabilidad.

No obstante, también tienen algunos inconvenientes importantes, entre los que hay
que destacar dos: la alta velocidad de rotacion y su bajo rendimiento (30-35%) comparado
con los motores alternativos diesel (algunos desarrollos ya alcanzan el 50% de rendimiento)
o con las turbinas de vapor (valores del 40% son muy normales).

Normalmente se entiende por turbina de gas el conjunto formado por los siguientes
elementos:

e Compresor, responsable de la elevacién de presion del fluido de trabajo
e Sistema de aporte de calor al fluido

e Elemento expansor, o turbina propiamente dicha.
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Tecnologia de ciclo combinado

El ciclo combinado consiste, en el sentido mas generalista, en la integracion de dos
0 mas ciclos termodinamicos para conseguir una conversion mas eficiente de la energia
aportada en trabajo o potencia. Termodinamicamente, esto supone la integracién de un ciclo
Brayton con un ciclo Rankine, en donde las altas temperaturas de los gases de escape de la
turbina de gas se aprovechan, mediante una caldera de generacion de vapor, para generar
vapor de agua a presion, que se expande en la turbina de vapor.

Mediante esta integracién se conjugan asi las ventajas de los ciclos termodinamicos
de gas y vapor, ya que se logra una alta temperatura de absorcion en el ciclo de la turbina
de gas y una baja temperatura en la cesiéon del ciclo de vapor, logrando elevar el
rendimiento a valores superiores al 55%.

En el proceso de generacion eléctrica de ciclo combinado la biomasa es gasificada
para obtener gas de sintesis, que es comprimido y quemado, expandiéndose en unas
turbinas que permiten transformar esa energia cinética en electricidad, (ciclo de gas,
Brayton), para posteriormente con los gases de escape calentar vapor haciéndolo incidir
sobre turbinas de vapor y obtener también electricidad (ciclo de vapor, Rankine). Esta
tecnologia tiene como ventajas las siguientes:

e Mayor eficiencia energética
e Mayor flexibilidad en la demanda de combustibles,
e La generacién de residuos y gases de efecto invernadero bajos

e Gestion sencilla de sus residuos

Comparacion de Motor a gas frente a Turbina de gas?

Para comparar las dos opciones se toma como valores de referencia la eficiencia
eléctrica conseguida con motores de gas y turbinas de gas, y el coste especifico por kWe
que supone cada una de estas alternativas.

En el caso de los motores alternativos, la eficiencia eléctrica oscila entre el 33% vy el
38% dependiendo de la potencia y de la calidad del gas obtenido, mientras que para las
turbinas esta eficiencia oscila entre un 25% (para potencias cercanas a las 5 MWe) y el 42%

para turbinas mas grandes (potencia>25 MWe).

2 Obtenido de ‘Tratamiento y valorizacion energética de residuos’. Xavier Elias Castells.
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El costo especifico de cada uno de estos sistemas para generar electricidad oscila
entre los 180 y 390 euros por kWe en el caso de los motores, y de 300 a 360 euros por kWe
en el caso de las turbinas a gas.

Por lo tanto, basandose en estos datos, se puede afirmar que para una planta del
orden de 500 kWe a 800 kWe, la alternativa de los motores a gas supera a la de la turbina

de gas.

Comparacion de Motor a gas frente a ciclo combinado®

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

Observando la Figura 1.7, se puede ver que:

e La eficiencia eléctrica que presenta la alternativa de ciclo combinado es
netamente superior a la que presenta el uso de motores de gas para
potencias superiores a los 10 MWe.

e Para potencias inferiores a los 5 MWe, el rendimiento eléctrico de los

motores a gas resulta mas alto al del ciclo combinado.
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Figura 1.7. Eficiencia eléctrica global de motores de gas y ciclo combinado.

Mientras que observando la Figura 1.8, se puede concluir que:
e FE| costo especifico que supone una planta de gasificacion de ciclo

combinado es siempre superior al caso de una planta con motores a gas. La

3 Obtenido de ‘Tratamiento y valorizacidn energética de residuos’. Xavier Elias Castells.
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diferencia es mayor cuando se trata de potencias pequenas y se reduce a

medida que aumenta la potencia.
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Figura 1.8. Costo especifico total de la planta.

Proceso de produccion

En el presente proyecto, se tiene como objetivo el disefio de una planta para la

produccién de gas de sintesis. El mismo se obtendra mediante el proceso de gasificacion

utilizando cascara de mani como materia prima.

Para el proceso de gasificacion se opta por gasificadores del tipo downdraft

utilizando aire como agente oxidante, cuya eleccion se justifica en capitulos posteriores.

La composicion del gas de sintesis a la salida del gasificador se muestra en la Tabla

1.4. Se estima que el poder calorifico del mismo oscile entre 1000 y 1300 kCal/Nm?®.

Tabla 1.4. Composicion estimada del gas de sintesis.

Composicion del Gas Obtenido (% en volumen seco)

Agente Poder Calorifico
gasificante | Superior (MJ/m3) H, CO Co, CH, N, Uso
Aire <6 16 20 12 2 50 Combustible
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La planta generadora de energia utilizara 1 tonelada de materia prima por hora.
Segun datos de bibliografia®, se obtienen 2-3 Nm® de gas de sintesis por kilogramo de
biomasa seca. Dado que la cascara de mani suele tener alrededor del 10% de humedad, se
estima una produccion de gas de sintesis entre 1800 y 2700 Nm®/h.

El gas de sintesis obtenido a partir de gasificacion de biomasa, se utilizara para
generacién de energia eléctrica, en busqueda de abastecer la energia necesaria para el
funcionamiento de la planta y vender el excedente restante. A partir de las alternativas
analizadas, se define que la generacion de energia eléctrica se llevara a cabo haciendo uso
de un motor alternativo de combustién interna. Se estima que se precisan 1.2-1.6 kg de
biomasa seca por kWh®°, por lo tanto se generaran entre 562.5 y 750 kWh de energia
eléctrica, lo cual significa un ahorro en los costos energéticos de la planta productora de
mani. Luego, mediante el plan de energias renovables RenovAr, es posible vender el
excedente de energia a un precio de US$ 150 el MWh.

Durante dicho proceso, se aprovechara la energia térmica generada para otras
operaciones, como calefaccion de corrientes auxiliares del proceso. De este modo, es
posible prescindir de gastos energéticos innecesarios y se disefia una planta de operacion
mas sustentable y amigable con el medio ambiente.

Se estima que la planta trabajara 347 del afio, teniendo una parada de planta de 7
dias cada 6 meses y reservando 4 dias extra frente a imprevistos. La capacidad, como asi

también la Efectividad Global del Proceso (EGP), seran analizados en el Capitulo 3.

En la Figura 1.9 se muestra un diagrama de bloques del proceso a desarrollar.

o ) Generacion de
Materi ] Gasif ) Acondicionamiento enersia térmica
ateria prima asificacion de gas de sintesis .g| mi
y electrica

Agente oxidante

Figura 1.9. Diagrama de flujo del proceso.

4 Obtenido de ‘Biomass Gasification’
5 Obtenido de ‘Biomass Gasification’
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Materia prima

Argentina es el primer exportador mundial de mani. Segun la Camara Argentina del
Mani (CAM), en 2016 ingresaron 800 millones de dolares por ventas al exterior.

El mani se produce y se comercializa como materia prima de la industria aceitera,
mani industria (produccién de aceite y pellets de esta oleaginosa), y para consumo humano
directo, esto es, mani confiteria.

El producto mas valioso de la industrializacion del mani es el aceite, tanto por el
contenido de materia grasa de la semilla (alrededor del 40%), como por la calidad del
mismo. Entre todos los aceites comestibles, resulta ser el que mejor se cotiza luego del
aceite de oliva.

La superficie sembrada y el volumen cosechado de mani muestran una significativa
variacion anual, debido a la inestable rentabilidad del cultivo frente a otros cultivos
alternativos y a la elevada incidencia del clima en el rendimiento.

Como puede observarse en la Figura 1.10, mas del 90% de la produccién se

concentra en la provincia de Cérdoba.

Salta San Luis

2/08%

Formosa
0,60%

197%  Jujuy

Santa Fe
0,36%

La Pampa
342%

Corrientes
0,06%

Cdrdoba
91.29%

Figura 1.10. Distribucion de produccion de mani por provincia (2007).

La superficie sembrada para la campana 2007/08 fue de 233 mil hectareas en todo
el pais, de las cuales mas del 90% estan en la provincia de Cérdoba. El 95 % del mani
sembrado en Argentina es de tipo Virginia runner. De la produccion total, aproximadamente
el 70 % se destina a mani confiteria, que se exporta para consumo humano, el 10% se
exporta como grana (se trata de mani partido que se usa para cobertura en reposteria o

como pasta en la elaboracion de manteca) y el 20% restante para la extraccion de aceite.
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Se destaca el nivel de tecnologia alcanzado por la Argentina, donde la industria
manisera argentina tiene las fabricas mas modernas del mundo. La provincia de Cérdoba,
en un promedio de 200 mil hectareas, no s6lo produce casi lo mismo que Nigeria y Senegal,
cuyas siembras oscilan en el millon de hectareas, sino que es el segundo exportador
mundial de mani en general y el primer exportador mundial de mani de alta calidad.

El 98% de la produccion argentina de mani se obtiene en la zona central de la
provincia de Cordoba, donde se concentra el cultivo, comercializacion, seleccién del mani
confiteria e industrializacion. La industria de seleccidn se localiza casi con exclusividad en la
provincia mediterranea, con la excepcion de una planta localizada en San Luis.

La Argentina es un importante referente en el mercado externo, en términos de
formador de precios, por los altos volumenes exportables y por la reconocida calidad
comercial del producto. Como resultado de este comercio mundial, ingresa al pais una gran
cantidad de divisas y su produccidon ejerce una gran influencia en el desarrollo de la
microregion del centro sur cordobés.

Para decidir la ubicacién de la planta se analizé la disponibilidad de residuos de la
industria manicera (cascara de mani) en los diferentes departamentos de la provincia de
Cordoba. Como se puede observar en la Tabla 1.5, los departamentos que tienen mayor

oferta de materia prima son Juarez Celman y General San Martin.

Tabla 1.5. Oferta indirecta de materia prima en los departamentos de Cérdoba.

Oferta Indirecta (tn/afio)

] Totales por
Departamento Industria Poday departamento
) ) .| Desmote
procesadora residuos Foresto-industria i (tn/afio)
. o de algodon

del mani de jardin
Calamuchita 0 0 26180 0 26180
Capital 0 14 1911 0 0 141911
Cruz del Eje 0 0 0 780 720

|

General San 57604 6934 0 0 64538
Martin
Juarez Celman 104 406 0 0 0 104 406
Rio Cuarto 0 0 15180 0 15180
Rio Segundo 7200 0 0 0 7200
Santa Maria 0 7800 13455 0 21255
Tercero Arriba 10801 0 0 0 10801
Totales 180011 156645 54 815 780 392251
Aporte relativo 458 40 14 02 100

(%)
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También se debe analizar la demanda de biomasa con fines energéticos en cada

uno de los departamentos analizados. Esto puede observarse en la Tabla 1.6.

Tabla 1.6. Demanda de biomasa con fines energéticos por sector y por departamento.

Demanda (tn/afio) Totales por
Departamento ' ‘ Consumo de depar}amento
Residencial Escuelas Rurales cascara de mani (tn/afio)
Calamuchita 504,75 0] 0 504,75
Capital 141533 0 0 141533
Colon 57517 0] 0 57517
Cruz del Eje 2905,50 06384 0,00 2906,14
General Roca 2775 o] 0 2775
| General San Martin 106,50 09177 0 w0742 |
Ischilin 1083,00 0,00 0,00 1083,00
Juarez Celman 32,25 0,00 153000,00 153032,25
Marcos Juarez 52,50 0,00 0 52,50

Por ultimo se realiza un balance entre la oferta y demanda de biomasa en cada uno
de los departamentos. Como se puede observar en la Tabla 1.7, el balance en el
departamento de Juarez Celman resulta ser negativo, es decir, la cantidad de biomasa que

necesitan con fines de generar energia es mayor a la que se tiene disponible.

Tabla 1.7. Oferta, demanda y balance de materia prima disponible por departamento.

o ; Oferta directa Oferta indirecta Demanda total Balance

Calamuchita 26311,82 2618000 504,75 5198707
Capital 474070 14191100 1415,33 145236,37
Colén 267874 0 575,17 210357
Cruz del Eje 1548160 780 2906,14 1335546
General Roca 890083 o] 2775 887308
General San Martin 363763 6453750 10742 6806772
Ischilin 1343500 0 108300 12352,00
Judrez Celman 386667 10440640 153032,25 -44 759,18
Marcos Juarez 3804,00 o] 52,50 375150
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En cambio, el balance en General San Martin resulta positivo, indicando que hay un
excedente de cascara de mani en el departamento, que se puede utilizar para la produccién
de gas de sintesis. La baja densidad energética de la biomasa y su alta dispersion
geografica hacen que los grandes volumenes a ser transportados generen altos costos
logisticos y, por ello, es importante contemplar su accesibilidad. Por estos motivos, se
decide que la planta estara ubicada en Pasco, departamento de General San Martin,
provincia de Cérdoba. Precisamente, se instalara en el terreno lindero a la planta Manisel,

con el objetivo de tratar su cascara de mani y proveer de energia eléctrica.

Marco legal para la instalacion de la planta

Con el objetivo de frenar el calentamiento global, en 1997 se establecio el Protocolo
de Kyoto. En este tratado internacional, los paises firmantes se comprometieron a disminuir
la emision de gases de efecto invernadero en un lapsus de tiempo, ya que son los
causantes de esta problematica. Argentina ratifico este tratado en el 2001, y a raiz del
mismo, se fueron sancionando leyes relacionadas al cuidado ambiental.

La ley 26.190, fue una de ellas, y fue posteriormente fue actualizada por la ley
27.191: “Régimen de Fomento Nacional para el uso de Fuentes Renovables de Energia
destinada a la Produccion de Energia Eléctrica’. En esta ley esta contemplado nuestro
proceso de interés, la gasificacion de biomasa, ya que este aun no cuenta con una
regulacién especifica.

Esta normativa tiene como objetivo lograr que un 8% de la matriz nacional de
energia eléctrica sea aportada por fuentes renovables para el afio 2017, y alcanzar un 20%
en el ano 2025. El aumento debe hacerse de manera gradual, dispuesto por un
cronograma.

Se otorgan los siguientes beneficios a quienes generen energia eléctrica a partir del
uso de fuentes de energia renovables, con destino a la prestacion de servicio publico:

1. Amortizacion acelerada en el Impuesto a las Ganancias y de devolucion anticipada
del Impuesto al Valor Agregado
Compensacion de quebrantos con ganancias.
Exencion del Impuesto a la Ganancia Minima Presunta.

Deduccion de la carga financiera del pasivo financiero.

o k> 0D

Exencion del impuesto sobre la distribucion de dividendos o utilidades.
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6.

De acreditarse en los proyectos de inversion acrediten fehacientemente un sesenta
por ciento (60%) de integracion de componente nacional en las instalaciones
electromecanicas, excluida la obra civil, o el porcentaje menor que acrediten en la
medida que demuestren efectivamente la inexistencia de producciéon nacional —el
que en ningun caso podra ser inferior al treinta por ciento (30%)—, se tendra
derecho a percibir como beneficio adicional un certificado fiscal para ser aplicado al
pago de impuestos nacionales, por un valor equivalente al veinte por ciento (20%)
del componente nacional de las instalaciones electromecanicas —excluida la obra
civil— acreditado.

Exencion del pago de los derechos a la importacion y de todo otro derecho,
impuesto especial, gravamen correlativo o tasa de estadistica, con exclusion de las
demas tasas retributivas de servicios, por la introduccién de bienes de capital,

equipos especiales o partes o elementos componentes de dichos bienes.

Justificacion del proyecto

Por lo mencionado anteriormente, se destacan los siguientes motivos por los cuales

invertir en una planta generadora de electricidad, utilizando gas de sintesis, resulta

ventajoso:

Se le brinda un destino al excedente de cascara de mani que hay en el
departamento de General San Martin, Cérdoba. Por lo general, este descarte suele
ser enterrado o quemado, sin tener ninguna utilidad para el productor.

Dada la versatilidad del proceso de gasificacion, llegado al caso en que no se
encuentre disponible la materia prima de interés, se pueden usar otros tipos,
siempre y cuando cumpla con los requisitos de humedad y tamafo impuestos.

En la instalacion, montaje y posterior puesta en funcionamiento de la planta
gasificadora, se generaran puestos de trabajo.

En Argentina, quienes vendan energia eléctrica a la red, proveniente de recursos
renovables, son beneficiados econdmicamente segun la ley 27.191.

Utilizando este tipo de proceso para la generacion de energia eléctrica, se reducirian
las emisiones de CO, a la atmdsfera, ya indudablemente serdn menores que

utilizando combustibles fésiles, como en el proceso convencional.
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Cabe destacar que Argentina es un pais que sufre problemas energéticos, debido a
la falta de inversion en la exploracion petrolera. En consecuencia, es cada vez mas cara
conseguirla, afectando por ejemplo, a la competitividad en la industria. Apostando por las
energias renovables haria que el pais sea menos dependiente de la explotacion de las
fuentes de energia fésiles, que generan una mayor contaminacion y se hallan centralizadas

en regiones especificas del pais.
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Capitulo 2: Analisis de la reaccion quimica

En el presente capitulo, se estudian distintos modelos matematicos para representar
el proceso de gasificacion de la cascara de mani. Se elige un modelo termodinamico para
representar la zona de secado, pirdlisis y oxidacién, y un modelo cinético para la zona de
reduccion. El mismo es validado utilizando resultados experimentales de madera de caucho
(Jayah).

Para estimar una performance del gasificador, se obtiene una férmula quimica
minima de la cascara de mani CH,,;0,4.,., ¥ €n base a los modelos matematicos, se
obtiene una composicion de salida del gas de sintesis.

Se considera la influencia de la relacién aire ingresado/aire estequiométrico en el
poder calorifico del gas producido. Se analizan datos experimentales hallados en
publicaciones cientificas y se escoge trabajar con un ER=0.23.

Ademas, para la eleccién el ER se analiza como se ve afectada la temperatura de la
entrada a la zona de reduccion, y como se ve afectado el poder calorifico del gas obtenido.
Se concluye que a mayores ER, se obtienen mayores temperaturas en el reactor que
favorecen un incremento en el poder calorifico del gas. Sin embargo, el poder calorifico
disminuye con el aumento de ER debido a la dilucion del mismo con N, factor que
predomina frente a las temperaturas mas elevadas.

Finalmente, el producto gaseoso obtenido con las condiciones de operacién
escogidas, debido a su composicion, es apto para utilizar en motores de combustion interna
para la generaciéon de energia eléctrica como se vera en capitulos posteriores.

La composicion del gas producto y las condiciones de salida del gasificador tras

utilizar una base de calculo de 1 mol de biomasa son:

co co, CH, H, H,O0 N,
x, (% VIV base seca) 15.658 10.957 3.171 12.845 - 57.369
Presién: 100951 Pa HHV gas: 4.88 MJ/Nm? (Calculo en Apéndice 2-C)
Velocidad: 1.991 m/s Temperatura: 922 K
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Introduccion

Como se explica en el capitulo anterior, el proceso termoquimico de gasificaciéon es
un proceso de conversion de combustibles sélidos a su forma gaseosa. La energia quimica
del solido es convertida tanto en energia térmica como energia quimica en el gas. Esta
energia es funcién de la composicion quimica del gas, que determina la calidad del mismo
como combustible. La presencia de combustibles gaseosos como H,, CO y CH, elevan la
energia de combustion en el producto gaseoso.

En el presente capitulo se tiene como objetivo desarrollar un analisis termodinamico
y cinético del sistema de reacciones que ocurren en el proceso; modelar cada una de las
etapas de la gasificacién, como también desarrollar el modelo de Giltrap como modelo para
la etapa de reduccién para un gasificador downdraft; y analizar las condiciones de entrada
al reactor, las condiciones de proceso (temperatura, presion, agente gasificante, diametro
de particula) y su influencia en la composicion final del gas de sintesis para la posterior

decision de las condiciones de operacion del gasificador downdraft a utilizar.

Caracteristicas de la cascara de mani

Composicién quimica

Se utiliza el resultado de un analisis termogravimétrico (Tabla 2.1) realizado por
investigadores del CONICET, en la UTN de Cérdoba, para obtener una composicion
representativa de la biomasa en su lugar de origen. A partir del mismo, se determina un
porcentaje promedio de carbono, hidrogeno y oxigeno, sin considerar los otros compuestos,
con el objetivo de obtener una formula quimica que pueda ser utilizada en el modelo

matematico.
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Tabla 2.1. Caracterizacion de la cascara de mani®.

Analisis proximal (%ep/p)

Humedad 532
Volatiles 70.03
Carbono fijo 23.18
Cenizas 147
Analisis elemental (%pl/p)
> 47.73

H 647

N 1.1

0 3895

S ND*
Cenizas (%pip)

K 0.16

Al: 220

Ca 0.24

Si 0.037

Fe 0.021

Composicién organica %)
Contenido celular 19.32
Hemicelulosa 1547
Lignocelulosa 65.21

*ND: no detectable. Menor a 0.01 %.
2 Expresado en ppm.

Tabla 2.2. Determinacion porcentajes de C,H y O para obtener la formula quimica.

(% m/mg,.,) Promedio sin Otros (% m/my,,)
Carbono 47.73 51.2
Hidrégeno 6.47 6.9
Oxigeno 38.95 41.8
Otros 6.85 -

Para ello, se considera una masa de 100g como base de calculo, se obtiene la masa
de cada compuesto y se la divide por su correspondiente peso atémico, para obtener la
cantidad de moles. Finalmente, se calcula la relacibn molar que tiene con respecto al

carbono, para lograr la formula minima: CH, 5,,0, ¢1,-

® Obtenido de “Proceso termo-catalitico para la valorizacion de la cascara del mani”
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Con respecto al contenido de humedad, el mismo es de 5.32%, pero este mismo
debe ser con respecto al carbono, hidrégeno y oxigeno para el modelo, por lo tanto, este

resulta de 5.6%.

Reacciones involucradas en el proceso

En primer lugar, en la entrada de biomasa al reactor ocurre la etapa de secado,
evaporandose la humedad contenida en el sélido. Este proceso se puede representar
mediante la siguiente ecuacion:

Biomasa.H,0 — Biomasa + H,0

En la region posterior del reactor se produce la pirdlisis. Alli se desprenden los gases
combustibles mas volatiles, algunos de los cuales no se queman por la ausencia de oxigeno
y se convierten en alquitranes. Ademas de los gases, se produce un residuo sélido conocido
como char. Posteriormente ocurren reacciones de combustion altamente exotérmicas que
proveen energia para volatilizar el solido que ingresa al reactor. Estos dos procesos pueden
suceder practicamente de manera simultanea. La temperatura en esta region es lo
suficientemente elevada para descomponer los productos de la pirdlisis en componentes de
menor peso molecular.

La composicion de los compuestos volatiles puede variar segun el tipo de gasificador
y la materia prima utilizada. Por lo general, los gases de bajo peso molecular (CO, CO,, H,,
H,O) se toman explicitamente, mientras que el resto de los gases se agrupan en
composiciones de gas representativas con una composicion general de C,H O,, etiquetados
como alquitran o hidrocarburos pesados, y metano equivalente o hidrocarburos ligeros, a
menudo simplificados a CH,.

El proceso de pirdlisis puede ser representado de la siguiente forma:

CH,0, — aH,0+bCO+cCO, +x,C+dH,+eCH,+fHCs+gCH.O, +hC

Los productos de la pirdlisis se oxidan con una cantidad menor de oxigeno que el
requerido estequiométricamente para una combustion completa. Las principales reacciones

quimicas que ocurren en la zona de oxidacion se pueden observar en la Tabla 2.3.
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Tabla 2.3. Reacciones en la etapa de oxidacion.

Reaccion Reaccion de oxidacion
1 H,+0.50, — H,0
2 CO+0.50, — CO,
3 *C\16H, +1.580, > 1.16CO +2H,0
4 ** CeHg 200, +4.450, — 6CO +3.1H,0
5 Char+ 0, — CO,
6 Char+0.50, — CO

* hidrocarburos livianos o equivalentes de metano

** hidrocarburos pesados (representa el tar)

Debajo de la zona de oxidacion se encuentra la zona de reduccion, donde el CO,,
H,O y el char son reducidos a partir de las siguiente reacciones endotérmicas (1, 2 y 4) en
la superficie del carbono sdélido (char):
1. C + CO, < 2CO
2. C+H,0 < H,+CO
3. C+2H, < CH,
4. H,O0 +CH, < CO + 3H,
La composicion quimica del gas producto del gasificador, en general difiere a la
composicion de equilibrio del sistema.
Las reacciones presentes en la zona de pirdlisis y oxidacion son mucho mas rapidas
que las reacciones de gasificacion en la zona de reduccién, por lo que la etapa controlante

de la cinética del proceso sera la reduccion.

Tipos de modelos

Los procesos de gasificacion involucran esencialmente reacciones quimicas
complejas, oxidacién parcial, gasificacion de carbén, conversion de alquitran e
hidrocarburos, y la reaccion de cambio de agua y gas. Estos procesos complejos se
combinan con la sensibilidad de la distribucién del producto a la velocidad de calentamiento
y al tiempo de residencia en el gasificador. Se requieren datos e informacion confiables

sobre estos aspectos para el desarrollo de modelos matematicos.
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Los objetivos principales en el desarrollo de los modelos de gasificacién son:

e ¢l estudio de los diversos procesos termoquimicos durante la gasificacién de
la biomasa, y

e para obtener la influencia de las variables de entrada, como la relacién
oxigeno alimentado/oxigeno estequiométrico, el contenido de humedad, la
relacion aire/combustible y la composicion de la materia de entrada.

Para analizar la performance de los distintos equipos, en funcién de parametros del
proceso, se han desarrollado diversos modelos por distintos grupos de investigacién. Estos
modelos suelen clasificarse en dos categorias, modelos de equilibrio termodinamico y
modelos cinéticos.

El enfoque del modelado de equilibrio resulta independiente del tipo de gasificador
utilizado, ya que no considera los aspectos hidrodinamicos y otras condiciones del proceso
de gasificacion. Segun el procedimiento realizado por estos métodos para la determinacion
de la composicion de los productos del proceso, los modelos de equilibrio pueden ser
clasificados en modelos estequiométricos y modelos no estequiométricos. Los modelos de
equilibrio estequiométrico estan basados en reacciones que ocurren entre especies
quimicas envueltas en el proceso, mientras que los modelos no estequiométricos se basan
en balances termodindmicos elementales entre reactivos y productos en las condiciones
dadas de presion y temperatura.

En general, los modelos de equilibrio se desarrollan en base a los siguientes
supuestos:

1. EIl proceso ocurre en estado estacionario donde no se tienen en cuentas las

condiciones geométricas del reactor.

2. El gasificador es isotérmico en condiciones de equilibrio.
La velocidad de reaccion es lo suficientemente rapida y el tiempo de
residencia es tal que se alcanza la condicién de equilibrio.
Gases excepto H,, CO, CO,, CH,, N, y H,O son considerados despreciables.
El sélido formado sélo se encuentra formado por carbono.
Residuos de cenizas son despreciados.
Todos los gases obedecen la ley de gases ideales.

La energia cinéticas y potencial son despreciables.

© ® N o a A

Los alquitranes no se modelan.

El modelado de equilibrio presenta grandes diferencias con la practica en algunas

circunstancias debido a la presencia de tantas suposiciones. Entonces, los modelos de
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equilibrio son herramientas utiles para la evaluacion preliminar de las caracteristicas de
gasificacion de diferentes materias primas de biomasa. Sin embargo, debido a la diferencia
significativa entre las condiciones operativas reales y los supuestos en el modelo de
equilibrio, estos modelos no pueden predecir resultados cuantitativamente precisos para
todas las condiciones operativas.

Por otro lado, los modelos cinéticos esencialmente proporcionan informacién sobre
los mecanismos cinéticos para describir la conversién durante la gasificacién de biomasa,
que es muy importante en el disefio, evaluacién y mejora de los gasificadores. Los modelos
cinéticos son muy precisos y detallados, pero son computacionalmente intensivos. Por lo
tanto, se han empleado modelos cinéticos con enfoque "concentrado", en los que la
conversion de biomasa se ha considerado en su totalidad, en lugar de la conversién de
componentes individuales de lignina, celulosa o hemicelulosa. La gasificacién de carbén con
la cinética mas lenta es el paso de control en la gasificacién de biomasa.

El modelo de velocidad cinética describe el proceso de reduccion de carbén
utilizando expresiones de velocidad cinética obtenidas de experimentos que permiten una
mejor simulacion de los datos experimentales para condiciones practicas en las que el
tiempo de residencia del gas y la biomasa es relativamente corto.

Por lo tanto, se sabe que se han desarrollado varios modelos para la gasificacion de
biomasa. El modelo cinético predice el progreso y la composicion del producto en diferentes
posiciones a lo largo de un reactor, mientras que un modelo de equilibrio predice el
rendimiento maximo posible de un producto deseado de un sistema que reacciona. Los
modelos de equilibrio son computacionalmente menos intensivos en comparacion con los
modelos cinéticos. Sin embargo, estos modelos no dan resultados cuantitativamente
precisos debido a varios supuestos que no se cumplen en las condiciones practicas. El
enfoque de semi-equilibrio explica la desviacion de las condiciones de equilibrio y, por lo

tanto, mejora la precision cuantitativa de la prediccién de la composicion del gas productor.

Modelado matematico a utilizar

Por los motivos anteriormente mencionados, en el presente proceso, se utilizaran
modelos estequiométricos para representar las reacciones de secado, pirdlisis y oxidacion,

y un modelo cinético para representar la zona de reduccion, como lo indica la Figura 2.1.
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CH,O0,+wH 0

Biomass + moisture

Zone
(T,)

Drying & Pyrolysis

Equilibrium model

Char+ASH

CO, CO,, H;, H,O, CHy, G;H;

Oxidation
Zone
les ox '.':1 “““““ (Tom)

Equilibrium model

e Air
(0,+3.76N,)

Char+ASH

CO, CO,, H,0, CHy N»

Reduction

Zone
Quomrea {7 (Te)

Kinetic model

Char+ASH CO, H;, COy, H;O,CHy N:

Figura 2.1. Zonas de equilibrio y modelo cinético en un gasificador downdraft.

Modelo estequiométrico utilizado para el secado y la pirdlisis

La formulacion de este modelo se encuentra basado en suposiciones empiricas que

se apoyan en resultados experimentales de pirdlisis de biomasa’. De acuerdo a lo

postulado, la reaccién quimica que gobierna la zona de pirdlisis se escribe:

CHhOO +w HzO — }’lp’c C + npqco CO + np’coz C02 + np,CH4 CH4 + np’Hz H2 + np’C2H2C2H2 + np’HZO H20

Para la cascara de mani, los valores de los parametros son:

" Obtenido en"Three zone equilibrium and kinetic free modeling of biomass gasifier — a novel

approach”.
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h=1.627
0=0.612
w=0.078 (Apéndice 2-A)
Del balance de los elementos de reaccion se obtiene:

Balance de Carbono: +n

co2 T

. CH4 T 1

n,ctn,co 0, C2H2 T 1

Balance de Hidrogeno: 2n,;, +4n, cya+2n, 0 +2 1, copy = 2w + h
Balance de Oxigeno:  n,co+2n,co, *1,1o=w+o

Se han propuesto numerosas suposiciones correspondientes a la zona de pirdlisis
basadas en el hecho de que la afinidad entre el oxigeno y el hidrogeno es mucho mayor a la
afinidad entre el carbono y el oxigeno®. Las suposiciones asumidas en el presente modelo
son:

1. 80% del oxigeno (O) alimentado se asocia con el hidrégeno (H) alimentado
en forma de agua (H,0)%.

2. 20% del oxigeno (O) alimentado se asocia con el carbono (C) alimentado en
forma de monoxido y dioxido de carbono (CO y CO,).

3. La relacion molar de CO y CO, es la inversa de sus masas moleculares:

fg _ 449
neon 28

4. 50% del hidrogeno (H) restante del primer postulado se libera en forma de
hidrogeno molecular (H,) ™.
50% del hidrégeno (H) restante del primer postulado forma CH, y C,H,.

6. La relacion molar de CH, y C,H, es la inversa de sus masas moleculares:

Ieps 26

neomn 16 *
Varias ecuaciones se formulan a partir de estos supuestos y se resuelven para
determinar la composicion de los productos de pirdlisis, como se muestra en el Apéndice
2-A.

Modelo estequiométrico utilizado para la oxidacion

8 Obtenido de "A unified correlation for estimating HHV of solid, liquid and gaseous fuels,"
°Obtenido de "Carbon conversion predictor for fluidized bed gasification of biomass fuel from TGA
measurements to char gasification particle model,"

'° Obtenido de "Co-Pyrolysis of Coal/Biomass and Coal/Sewage Sludge Mixtures,"
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La zona de oxidacion implica la oxidacién parcial de los productos de pirdlisis en
presencia de una cantidad no estequiométrica de aire/oxidante. La reaccién durante este

proceso puede ser reescrita como:

nyc C+ n,c0 CO+n, oy COy+ my oy CHyt 1y Hy + 1y, 0oy CoH ) 41y, 100 HyO

a(0y +3.76 Ny) — nyec C+ nyco CO+npcon COy+ gy cps CHy+ 1y oo H,O +3.76a N,
Del balance de los elementos de reaccién se obtiene:

Balance de Carbono:  n,c+n,co+n,cor 1, cpa 1, com = Mox.c T Moxco T Mox.cor T Mox.cha
Balance de Hidrogeno: 2 n,, +4n, cyy+2n, 150 %21, copn =4 oy cppa T2 Moy 120

Balance de Oxigeno:  n,co+2n,cos+ Mymo 2 a=2 14 cont Moo

Estas reacciones modeladas son suficientes para describir la composicion de los
productos finales, pero estas reacciones no pueden proporcionar una comprension vivida de
los mecanismos y las vias de reaccion. Por tal motivo el modelado de equilibrio requiere
supuestos empiricos para el consumo de los productos de la pirdlisis.

El modelo de la zona de oxidacion también involucra varios postulados para
simplificar la complejidad de la oxidacién parcial. Las suposiciones del modelo de oxidacion
son:

1. El hidrégeno que proviene de la zona de pirdlisis es completamente oxidado
a H,O debido a su reactividad con el oxigeno y su alta velocidad de
combustion™.

2. Eloxigeno oxida el C,H, completamente'.

3. EIl oxigeno remanente se consume en la oxidacion del char. Esto se debe a
una gran area superficial disponible para la para la adsorcion de O, en el
char altamente reactivo obtenido durante la pirdlisis, produciéndose CO vy
Cco,.

4. La relacion de formacion entre el CO y el CO, es inversamente
proporcional a la exotermicidad de las reacciones, es decir:

20 = 3.5606

n
co,

" Obtenido de "A single-particle char gasification model,”
2 Obtenido de “The Science of Flames and Furnaces”
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5. CO,C0O, y H,O0 formados durante la pirdlisis se agregan a la composicion
de la zona de oxidacion.
6. EI CH, no reacciona y llega a la zona de reduccion debido a su baja
velocidad de combustion y la falta de oxigeno.
7. El N, presente no participa en la reaccion quimica.
Varias ecuaciones se formulan a partir de estos supuestos y se resuelven para
determinar la composicion de los productos de oxidacion, como se muestra en el Apéndice
2-B.

Modelo cinético utilizado en la reduccion

El modelo presentado de gasificacion en corriente descendente en una operacion de
estado estacionario, se desarrolla en base a valores publicados previamente para la cinética
de reaccién en la zona de reduccion. EI modelo predice un gas producto con una
composicion similar a la encontrada experimentalmente, aunque este predice un exceso en
la concentracion de metano. Cabe destacar que la precisidon del modelo esta limitada por la
disponibilidad de datos sobre las condiciones iniciales en la parte superior de la zona de
reduccion.

El punto inicial de este modelo es al inicio de la zona de reduccién, donde se
considera que la totalidad del oxigeno ingresado ya se consumié en reacciones de
combustion, y que todas las reacciones de pirdlisis y de descomposicién de alquitranes ya
sucedieron a esta altura del reactor. Se asume que hay suficiente carbono en la biomasa,
entonces las especies que necesitan ser seguidas son CO,, CH,, H,0, CO, H, y N,. EI'N,
se incluye a pesar de que no reacciona, porque diluye la concentracion final del gas.

Para modelar las reacciones, se las considera elementales, y que su constante de

velocidad se puede ajustar con la ley de Arrhenius, a partir de los datos en Tabla 2.4.
2
r=Crfd e PR (C ) - S5

.C
cobu,

C
ry = Crfid e B (C o - =)

ry=Crfd ye B (C L, 7 - =)

C ,.C
_ —E4/RT
ro=A e €y 0C - —F)
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Tabla 2.4. Factores pre-exponenciales y energia de activacion para las reacciones de reduccién.

Reaccién A (1/s) Ea (KJ/mol)
1 3.616.10' 77.39
2 1.517.10* 121.62
3 4.189.10°3 19.21
4 7.301.10 36.15

Giltrap™ multiplica a dichas A, por un coeficiente que considera la reactividad del
char (Cg:). A medida que transcurren las reacciones de reduccion, el tamafio del char
disminuye y su porosidad aumenta. Por lo tanto, el gas encuentra mas sitios activos y la
velocidad de reaccion aumenta. Para valores de C. elevados, la temperatura en la zona de
reaccion cae mas rapido y la reaccién llega antes al equilibrio. En teoria, este coeficiente
deberia aumentar a lo largo de la reduccion para que el modelo sea mas realista, ya que si
se toma uno fijo, las reacciones ocurririan principalmente en la entrada a la reduccion. El
valor del C. dependera principalmente del tipo de biomasa y de sus caracteristicas fisicas.
Giltrap simula la etapa de reduccidon con varios coeficientes, tantos constantes como
variables, y compara los resultados obtenidos con los experimentales obtenidos por Jayah,
para la gasificacion de madera de caucho.

En la Figura 2.3, se puede observar que para C,.=100, C,.=1000 y C. variables se

ajustan adecuadamente a la composicion de salida del gasificador.

2000 —— CRF=1
- - - CRF=10
1800 CRF = 100
—-=- CRF =1000
A  Jayah et al.'s expt data
€004 L CRF Exp varying
v CRF Lin varying
;;1400- —————— Jayah et al.'s model data
5 . LI :-
& ! A l-‘
5 1200 0 A -
a v ~o
: N Smmm,
@ 1000 Sae ol
800 A
600
I I I T T T
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25

Length (m)

Figura 2.2. Comparacion de temperaturas de salida con distintos C,

'3 Obtenido de “Kinetic model of biomass gasification”
4 Obtenido de “ A steady state model of gas-char reactions in a downdraft biomass gasifier”
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En la Figura 2.2, el C,. exponencial simula la forma del perfil de temperatura a lo
largo de la zona de reduccion. En cambio, tanto el Cy. =1000 y el C. lineal se acercan

mejor a la temperatura de salida.

B CRF =1

CRF =10

BE8 CRF =100

CRF = 1000

E=] Jayah's expt data

[T Exponentially varying CRF
[ Linearty varying CRF

4
o
P -

o
i

]

o
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o
i

Composition (mole fraction)
o
n
1 I

o
o
1

NN NS NN

0.0+

Figura 2.3. Perfil de temperatura a lo largo de la zona de reduccién, con distintos valores de CRF.

En base a lo analizado, lo ideal seria utilizar un C.. exponencial. Pero para la
simulacion del proceso, esta funcionalidad genera inestabilidad al variar distintas
condiciones de operacion.

A pesar de que un C,.=1000 no simula correctamente el perfil de temperatura dentro
del gasificador, aproxima correctamente tanto la composicibn como la temperatura de
salida.

Para analizar la variacion de presién, velocidad, temperatura y moles en la zona de
reduccién, se asume que el gasificador tiene un area de flujo constante y que los gases se
comportan de manera ideal. A partir de esta suposicion, el modelo propuesto considera la
densidad del aire y del gas variable con la presion y temperatura a lo largo de la zona de
reduccion.

Se resuelven las siguientes ecuaciones diferenciales utilizando Runge-Kutta de 4to

orden, en la planilla de calculo Mathcad:

dng _
7nzx - %(Rx_nx-%)

IL=—1_(—yrAH,-v.L_PL_SRT)
; X

dz
V. 2 NxCx 1
X

L = 1183 (pgqy. ) +388.19. — 79.896 15

'S Ecuacion empirica usada para encontrar la caida de presion a lo largo de un lecho de char.
Obtenido en “Modeling and simulation of reduction zone of downdraft biomass gasifier: Effect of char
reactivity factor”

50



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

n.ety R r,AH,; vy nycy.

dv _ 1 ZY:,\'XZX x_zlz ‘_d_P(L_i_ Zxxr)_ Re
dz n T dz \T P Z X=X
.ZWXCX+HR x

X

Las velocidades netas por componente (R,) quedan expresadas en la Tabla 2.5.

Tabla 2.5. Velocidades netas por componente

Componentes R, (mol/m3.s)
N, 0
CO, -r
CO 2ry+r,+ry,
CH, ry-r,
H,O “fy- Iy
H, r,-2ry+ 3r,

Datos termodinamicos utilizados

« Constantes de equilibrio

Para el calculo de las constantes de equilibrio en el rango de temperaturas en que

ocurre la reduccion, se utiliza la ley de Van't Hoff:

Ky_Ape, 1 1
ln(?z)_ R TI_TZ)

Para las cuatro reacciones presentes en la zona de reduccion se consideran las

variaciones de entalpia estandar debido a que este parametro no presenta grandes

variaciones con la temperatura. Luego, para el calculo de las constantes de equilibrio se
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escogen valores a 1000 K y a partir de ellos se obtiene la dependencia de este parametro

en el rango de trabajo (Tabla 2.6).

Tabla 2.6. Parametros termodinamicos de las reacciones en zona de reduccion.

AH®(EL) K, a 1000 K Expresion de K, (T)
C + CO, < 2C0 172.450 1.9 Kog(T) = 1.9.e~54Gmx)
C + H,0 & H,+CO 131.300 2.609 Kog(T) = 2.609.e= % (71w
C +2H, & CH, -74.600 0.09829 Koy(T) = 0.09829.e“% (-7
H,O +CH, < CO + 3H, 205.900 26.56 Koy(T) = 26.56.e%4-( 1)

Se utiliza la tabla'® de valores de constantes de equilibrio para obtener los valores a
1000 K y para verificar que la funcionalidad utilizada se ajuste apropiadamente a datos de

bibliografia.

'6 Obtenido de “Heats, free energies, and equilibrium constants of some reactions involving O,, H,,
H,0, C, CO, CO,, and CH,.”
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Figura 2.4. Ajuste de las expresiones utilizadas para constantes de equilibrio en funcion de la
temperatura.
A partir de los graficos de las constantes de equilibrio en funcién de la temperatura,

se puede observar que tanto la reaccion 1, 2 y 4 se desplazan hacia la formacion de
productos a medida que la temperatura aumenta, lo cual es favorable ya que aumenta la
produccion de CO y H,, compuestos que aportan poder calorifico al gas. También se puede
observar que este fendmeno tiene validez a partir de los 900K, ya que a menor temperatura

las constantes de equilibrio resultan nulas.
Con respecto a la 3, esta ocurriria en el sentido inverso. pero esta reacciéon sera

practicamente despreciable porque el metano se consumira en gran medida por la reaccion

4, por su gran constante de equilibrio.

Con respecto a la presion, si esta se aumenta, las reacciones se desplazan en la

direccién donde hay una menor cantidad de moles gaseosos, por el principio de Le

Chatelier. Por lo tanto, se disminuiria la produccion de H, y CO, y aumentaria la de CH, y

CO,.

« Capacidad calorifica

*
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Para representar la funcionalidad de las distintas especies en funcién de la
temperatura se acudio a la informacién disponible en NIST". Alli, se propone expresar dicha
funcionalidad de la siguiente forma:

Cp° = A+Bst+Cxl +D st +E/f [——] t=T/1000 [K]

Donde se utilizaron los valores presentados en la Tabla 2.7.

Tabla 2.7. Coeficientes de las capacidades calorificas.

Rangode T
A B C D E (K)
CO, 2499735  55.18696 -33.69137 7.948387 -0.136638 298-1200
CO 25.56759 6.09613 4.054656 -2.671301 0.131021 298-1300
H,O 30.092 6.832514 6.793435 -2.53448 0.082139 500-1700
H, 33.066178 @ -11.363417 -11.432816  -2.772874 -0.158558 298-1000
CH, -0.703029  108.4773 -42.52157 5.862788 0.678565 298-1300
N, 19.50583 19.88705 -8.598535 1.369784 0.527601 500-2000

Validacién del modelo

La robustez, performance y utilidad del modelo matematico puede ser evaluado
comparando los resultados obtenidos por el modelo con datos experimentales, bajo
parametros similares. De este modo, se espera que los resultados del modelado de la
gasificacidon de la cascara de mani sean una estimacion valida del proceso.

Para ello, se utilizaran los resultados experimentales obtenidos por Jayah(2003) con
madera de caucho (CH, .;0,..)- Se ingresa al modelo los mismos parametros de proceso

utilizados por Jayah, presentados en la Tabla 2.8.

Tabla 2.8. Condiciones de operacidon zona de reduccién.

Presion: 101325 Pa

Velocidad: 0.5 m/s

Temperatura: 1256 K

7 Obtenido del Webbook de NIST.
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Largo (zona reduccion): 0.25 m

Paso longitudinal=0.0001 m

Para una humedad del 18.5%m/m y un ER=0.326, los resultados obtenidos se

observan en la Figura 2.5. Se puede observar que el modelo se aproxima a los resultados

experimentales adecuadamente, verificando asi la validez del modelo. Se destaca que el

modelo sobrestima la composicidon de metano, y por el contrario, subestima la del hidrogeno

y el mondxido de carbono.

Comparacion con datos experimentales de

Composicion (3:seco)
[#)
s
[

Jayah

(humedad=18,5%, ER=0,326)
60,0 51,9 515
50,0
' 19,6
- 17,2 - 179
20,0 15,2 s 123
< Il Il am -:
o H2 co C0o2 CH4 M2

Componentes
mlayah m Modelo

Figura 2.5. Comparacion de composiciones con el experimento de Jayah (2003).

Analisis de las condiciones de operacion

Temperatura

A partir del analisis de las constantes de equilibrio de las reacciones en la zona de

reduccion, se observd que es favorable operar a altas temperaturas. Cabe destacar que los

reactores tipo downdraft, son generalmente operados entre 700°C y 1200°C™.

No se recomienda operar a temperaturas mas elevadas a las mencionadas ya que

se pueden presentar problemas de aglomeracion y sinterizacion, y con ello, una disminucién

'8 Obtenido de “Disefio de una planta de gasificacion con cogeneracién para el aprovechamiento
energético de la cascarilla de arroz en un proceso industrial”
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drastica en la cantidad de gas producido. Ademas, altas temperaturas promueven
gradientes de temperatura en el interior de las particulas y que las reacciones ocurran
preferiblemente en la superficie externa del sélido. El mecanismo que gobierna la velocidad
de reaccién en dicho caso seria la difusién externa, y no la cinética de reaccion, que es la
que se considera en el modelo propuesto.

El gasificador se opera adiabaticamente ya que la reaccion de oxidacion
proporcionara el calor suficiente para que ocurra el secado, la pirdlisis y la reduccién. Por lo
tanto, la maxima temperatura alcanzada dependera principalmente del aire ingresado y de
la humedad de la materia prima. En la Figura 2.6 se representan las temperaturas que

generalmente se alcanza en cada zona del reactor, en base a las reacciones que ocurren.

Feedstock

N
100°C-150°C
" A

Pyrolysis Zone

Alr
Reduction Zone

Ash Pit Gas

Figura 2.6. Temperaturas de operacion en un gasificador Downdraft'®

Relacion aire ingresado/aire estequiométrico (ER)

Para la eleccion de qué ER utilizar se observan dos fenémenos opuestos. A bajos
ER, el caudal ingresado de aire es menor, y en consecuencia, hay un menor contacto entre
reactivos, causando que las reacciones de gasificacién sean insuficientes. Por otra parte,
elevados ER causan la combustion completa en vez de la gasificacion, y a la vez, una

dilucion importante causada por el nitrdgeno, disminuyendo asi considerablemente el poder

' Obtenido de “Analytical and Thermal Evaluation of Carbon Particles Recovered at the Cyclone of a
Downdraft Biomass Gasification System”
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calorifico del gas obtenido. En la Figura 2.7 se puede apreciar este fendmeno

cualitativamente.

Combustion
2000 |
— |
e |
e |
2

[ |
é 1000 Gasification :
= Pyrolysls |
|
|
|
0 |
0 025 Equivalence Ratio (ER) !

0 15 0.25

Air/Biomass Ratio

Figura 2.7. Relacién de la temperatura.

Sin embargo, la temperatura no es la unica variable que influye en la eleccion del

ER:
- La biomasa puede tener un contenido elevado de humedad.

A mayor contenido de humedad, se precisa cada vez mas calor para
evaporar el agua, generando asi que la temperatura alcanzada en la
oxidacién sea cada vez menor. Por tal motivo, a mayor contenido de
humedad de la materia prima, mayor debe ser la relacién ER para alcanzar la
temperatura de reaccion deseada. En el caso de la cascara de mani, no se
espera observar este efecto, por su bajo contenido de agua.

- El aire puede traer un efecto refrigerante en el gasificador.

En los proximos capitulos, se explicara como se precalienta el aire.
ingresado para evitar este fendmeno.

- Al aumentar el valor ER, se reduce el tiempo de residencia del gas.
En la gasificacion de biomasa se recomienda utilizar ER=0.2-0.3.%°
Presion

20 Obtenido en “An overview of advances in biomass gasification”
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A partir del principio de Le Chatelier, es posible analizar las constantes de equilibrio
de las reacciones de reduccién y deducir que un aumento en la presion no favorece al

proceso ya que el poder calorifico del gas obtenido disminuiria.

Eleccion de la condiciones de operacién

En resumen, la decision de qué ER utilizar depende principalmente del poder
calorifico del gas obtenido. Para ello, se debe balancear entre obtener una temperatura de
oxidacién elevada, generada por altos ER, y una menor dilucidon del gas, ocasionado por la
presencia de CO, y N,.

Lo ideal seria realizar un balance energético, conjunto al balance de masa dentro del
gasificador, para analizar el efecto de la variacién de ER. Dado que el modelo propuesto
para la gasificacién de biomasa no presenta un balance de energia para cada etapa del
proceso, el presente trabajo se basara en datos experimentales.

Se utiliza una experiencia realizada con Eucalipto Brillante?!, dado a la cercania que

presenta su poder calorifico con el de la cascara de mani, segun Tabla 2.9.

Tabla 2.9. Poder calorifico de materia prima

HHV (MJ/kg)

Eucalipto Brillante | 18,5

Cascarade mani | 17,69

En Tabla 2.10, se presenta la calidad del gas obtenido para distintos ER y porcentaje
de humedad.

Tabla 2.10. Resultados de gasificacion de Eucalipto Brillante

% humedad | ER Temperatura | HHV gas obtenido
maxima (K) (MJ/Nm?)

110 0,229 | 1172 5,912
2 (11,8 0,241 | 1142 5,637
3 354 0,356 | 1001 4,029

21 Obtenido de “The air gasification of woody biomass from short rotation forest”
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Como la humedad de la cascara de mani es del 5.32%, se estima que la maxima
temperatura a la que se llega en la oxidacion estara entre 1142 y 1172 K, a partir de los
experimentos 1 y 2. Por lo tanto, se emplea un ER de 0.23 para llegar a una temperatura
maxima de 1160 K, aproximadamente.

A raiz de lo analizado anteriormente, se puede observar que para un contenido de
humedad nulo, con un ER mas bajo se llega a una temperatura mayor. El poder calorifico
del gas resulta mayor, gracias a la temperatura y un menor contenido de nitrégeno. Por el
contrario, a un contenido de humedad considerable, utilizando mayores ER se llega a una
temperatura menor. El poder calorifico resulta menor por la baja temperatura y por el gran

contenido de nitrégeno.

Resultados

A continuacion, se presentan los resultados obtenidos con el modelo elegido para la

gasificacion de cascara de mani:

Pirdlisis

La composicién estimada a la salida de la zona de pirdlisis para la materia prima a
utilizar (cascara de mani con un contenido de humedad del 5.32%), tomando como base de
calculo 1 mol de materia prima, se muestra en la Tabla 2.11. Cabe destacar que la fracciéon
molar no se ve modificada al tomar una base de calculo diferente (como puede ser el caudal

real a utilizar en el proceso).

Tabla 2.11. Composicion de salida de la zona de pirélisis por mol de materia prima.

C co co, CH, H, H,0 C,H,

n,, (mol) 0.774 0.054 0.034 0.062 0.162 0.567 0.038

¥, (%) 45.763 3.185 2.027 3.660 9.571 33.542 2.252
Oxidacion
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Los resultados del modelo en la zona de oxidacién se encuentran en la Tabla 2.12.

Tabla 2.12. Composicion de salida de la zona de oxidacion por mol de materia prima. ER=0.23

C co co, CH, H, H,0 N,
n,(mol) | 0.647 0.152 0.138 0.062 0 0.767 0.952
ym(%) 23.814 5.609 5.081 2.276 0 28.213 35.007
Reduccidn

Para que el modelo pueda estimar la composicion de salida del gasificador, se

deben imponer las condiciones de entrada a la zona de reduccion, las cuales son:

1) Temperatura de ingreso del gas
Se utiliza 1160 K, que es aproximadamente la mayor temperatura registrada

para la gasificacion de Eucalipto Brillante.

2) Propiedades del gas
Se utiliza densidad variable a lo largo de la zona de reduccién. La misma

varia con la presion, temperatura y composicion del sistema.

3) Velocidad inicial
Como se vera en el Capitulo 4, la zona del gasificador donde ocurre la
reduccidon es una seccion conica. Se toma un promedio entre los dos
diametros, se calcula el area, y con el caudal volumétrico a la entrada a la
zona de reduccion (asumiendo gas ideal), se estima la velocidad. La misma

resulta de 2.32 m/s.
4) Presion

El gasificador se opera a presion atmosférica (101325 Pa) debido a que un

aumento de presion conlleva una disminucion en el poder calorifico del gas.
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5)

6)

Ademas, se descarta trabajar a menor presion para evitar gastos adicionales

a la hora de disefar el reactor.

Largo de la zona de reduccion

En el Capitulo 4, correspondiente al disefio del reactor, se determind de
0.51m.

Composicion del gas
Se utilizara las composiciones obtenidas en la Tabla 2.12, correspondientes a

la salida de la zona de oxidacion.

Se implementa el método numérico Runge-Kutta de 4 orden, utilizando un paso
longitudinal de 0.000102 m.

En Tabla 2.13 y 2.14, se muestran las condiciones de salida y, en la Figura 2.8, cdmo

varian las concentraciones de los compuestos a lo largo del reactor.

Tabla 2.13. Composicion del gas de salida de la zona de reduccién.

Cco co, CH, H, H,0 N,
C,oq; (Mol/m?) 1.534 1.073 0.311 1.258 3.380 5.620
x; (% VIV base seca) 15.658 10.957 3.171 12.845 - 57.369

Tabla 2.14. Condiciones de salida de la zona de reduccion.

Presion: 100951 Pa

Velocidad: 1.991 m/s

Temperatura: 922 K

2-C)

HHV gas: 4.88 MJ/Nm? (Calculo en Apéndice

2-C)

LHV gas: 4.50 MJ/Nm? (Calculo en Apéndice
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e

Z I

Figura 2.8. Variacién de las concentraciones a lo largo del reactor.
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Figura 2.9. Variacién de la temperatura a lo largo

del reactor.

Figura 2.10. Variacion de la velocidad a lo largo

del reactor

A partir de los perfiles de concentracién de la Figura 2.8, se puede observar cémo

aumentan las concentraciones de H, y CO, los principales compuestos que aportan poder

calorifico al gas. El CO llega a un maximo y luego disminuye levemente. Esto se asocia con
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la disminucion de la temperatura, que llega a un minimo y luego aumenta levemente. La
velocidad se ve afectada por este fendmeno también, porque se disminuye el caudal
volumétrico de gas. Se puede justificar este fendmeno con el andlisis de las constantes de

equilibrio. A los 920 K, la reaccion 4 se invierte, consumiendo CO y H,,.
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Nomenclatura Capitulo 2

- Nx: concentracion molar por especie (mol/m?®)

- v: velocidad lineal (m/s)

- V:volumen (m°)

- Rx: velocidad neta de formacion de especies (mol/m?®.s)
- Z:longitud del reactor (m)

- T temperatura (K)

- Cx: capacidad calorifica por componente ( J/mol.K)
- AH: entalpia de reaccion (J/mol)

- R: constante de los gases (J/K.mol)

- P: presidn total (Pa)

- p: densidad (kg/m?)

- N: concentracion total (mol/m?®)

- K: constante de equilibrio

- AH’: variacion de entalpia estandar. (J/mol)
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Capitulo 3: Diagrama de flujo y balance de masa

En el presente capitulo, se definen los balances de masa de la planta de gasificacion

de capacidad instantanea 1000 kg/h, y su diagrama de flujo.

Primero, se realizé el balance de masa en el gasificador. Con el tratamiento

propuesto, el gas ingresa al motor de combustion interna libre de agua, tar, H,S , NH, y

compuestos solidos.

Se define también que a partir del char que permanece sin reaccionar en el

gasificador (conversion del 50%) se obtendra un producto con valor comercial. Para ello, se

propone activar este residuo carbonoso para la obtencion de carbén activado.

El diagrama de flujo de la planta y los balances de masa se resumen en el siguiente

esquema simplificado:

r i
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. e 3 AR L = [
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2 Salid v
B, 50190% 160 Syngas | 20556 kaih
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Vapor agua Agua .| Agua sucia
T le——  km Lavador Venturi ————
243.3 kg/h Horno rotatorio : 7000 kgth 72355 kg/h
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3 y cenizas yng UK de agua
257 2 kgih A
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¥
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—> Antorcha
2339.4 kg/h

l Humos

4031.6 kg/h
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Introduccion

Una planta industrial es una locacion o conjunto de equipos dispuestos para la
transformacién de materias primas en productos o energia. Se desarrollara una planta para
la produccion de gas de sintesis a partir de de cascara de mani mediante el proceso de
gasificacion. Para ello es necesario definir las etapas del proceso; los pretratamientos y
sistemas de separacion y/o purificacion necesarios; las corrientes de entrada y salida de
cada uno de los equipos involucrados como las conexiones entre ellos. Posteriormente, se
utiliza el gas generado como gas combustible en un motor de combustién interna para la
generacion de energia eléctrica.

Para el analisis de los equipos, conexiones y procesos involucrados se debe realizar
un diagrama de flujo de la planta en cuestion, el cual es una representacion grafica del

proceso, sus condiciones de disefio, operacion normal y control basico.

Capacidad nominal de la planta

La capacidad instantanea de la planta es de 1 ton/h. Para estimar la capacidad
nominal de la planta, es decir, la cantidad de materia prima que se precisaria en un afio, se
debe tener en cuenta la Efectividad General del Proceso (EGP). Los principales aspectos
que la afectan son:

- Disponibilidad: son las horas de planta disponibles para operar respecto de las horas
disponibles. Algunos factores que la afectan son las paradas de mantenimiento,
factores externos, etc.

- % Producto conforme (%PC): es el producto producido dentro de especificacion
respecto de la totalidad producido. Puede estar afectado por la calidad de materia
prima,

- Performance: es la capacidad de produccion respecto de capacidad estandar. Es

afectado por desvios en procesos, disponibilidad de materia prima, etc.

Para cada aspecto anteriormente mencionado, se toma un valor de referencia® para

estimar la EGP:

22 Propuesto por la catedra de Trabajo Final de Ingenieria Quimica (UNMDP)
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EGP = Disponibilidad x %P C x P erformance
EGP = 95% x 99% x 85% = 80%
Capacidad nominal = 1 ton/h x 24 h/dia x 365 dia/afio x 0.8 = 7008 ton/afio

Pretratamiento de la biomasa

La cascara de mani no seria tratada previamente al proceso de gasificacién. Al tener
un porcentaje de humedad alrededor del 5%m/m, se encuentra en el rango éptimo para la
gasificacién, por lo que no se requiere un secado previo. Ademas presenta un tamafo
medianamente acorde para el proceso (1-2 cm)?. Se considera que vendra triturada de la
industria manicera.

Por otra parte, la calidad del gas de sintesis generado esta relacionado directamente
con la uniformidad del flujo y de la pirdlisis, por lo que una cascara sin tratar podria
ocasionar un problema, principalmente en gasificadores downdraft con reduccion de
diametro. Si en la practica esto sucede, se implementaria como pretratamiento, una
densificacion en pellets o briquetas®. Existe también la posibilidad de que se necesite una
demanda mayor de materia prima para obtener los valores deseados de energia, donde un
proceso previo de compactacion seria de utilidad.

Debido a que estos inconvenientes pueden surgir una vez que la planta se
encuentre en funcionamiento, no se descarta un proceso de compactacién de la materia
prima antes de la gasificacion. Esto generaria un incremento en la densidad de los insumos,
que disminuiria los volumenes manejados y aumentaria su densidad energética por unidad

de volumen.

Balance de masa en el gasificador

Como primer andlisis se realiza un balance de masa en gasificador, a partir del cual

se podra obtener el contenido a la salida de los diferentes compuestos, como asi también

2 En Las Junturas, Cdrdoba, ya hay una planta instalada que utiliza cascara de mani para generar
energia eléctrica, por gasificacion, y no se le realiza ningun tratamiento previo a la cascara.
24 Segun el paper: Gasification of ‘Loose’ Groundnut Shells in a Throatless Downdraft Gasifier

69



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

de las impurezas que no son consideradas en los modelos analizados en el capitulo
anterior.

Al sistema de gasificacion ingresan 1000 kg/h de cascara de mani, cuyo contenido
de humedad es 5.32%m/m. En el capitulo previo, se define la composicién de la biomasa

entrante:

Tabla 3.1. Entrada al sistema de gasificacion

Caudal masico (kg/h)
Céscara de mani seca 892.5
Humedad 53.2
Cenizas 37.2
Impurezas (Metales, Ny S) 17.1
TOTAL 1000.0

Se recuerda que la féormula minima de la cascara de mani en base seca y sin
impurezas es CH,;,;0,,, CUuyo peso molecular resulta 23.42 g/mol. Entonces en la
corriente de entrada al sistema de gasificacion ingresan 10.6 mol/s de biomasa seca sin
impurezas.

En la zona de oxidacion se ingresa aire en defecto, usando una relacion entre el aire
ingresado con el estequiométricamente necesario de 0.23, como se explica en el capitulo
anterior. De este modo, se ingresan 1.205 moles de aire, equivalentes a 34.75 g, por cada
mol de biomasa seca pura. Se obtiene asi una relacién aire/biomasa pura de 1.48
Gaire Ibiomasa pura*

Por lo tanto, se plantea el balance de masa en cada una de las etapas del
gasificador realizando los célculos para un gasificador con una alimentacion de 333.3 kg/h
de biomasa (Figura 3.1 y Tabla 3.2). Para ello, se resuelve el balance de masa en cada

etapa del gasificador con el modelo matematico escogido en el capitulo anterior.
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Aire:
M2: 338.56 kg,fh
02:102.91 kg,fh

— >{ Oxidacion

Biomasa: 297.5 kg/h
Agua:17.73 kg/h
Impurezas: 18.1 kg/h

- & - -
Pirdlisis
CO: 19.16 kg/h CH4: 12.58 kg/h
CO2: 19.16 kg/h C2H2: 12.58 kg/h
H20:129.68 kg/h C:117.96 kg/h
H2:4.11 kg/h Impurezas: 18.1 kg/h

CO:54.24 kg/h CH4: 12.58 kg/h
C02: 77.21 kg/h C:98.7 kg/h
H20:175.41 kg/h N2: 338.56 kg/h

Impurezas: 18.1 kg/h

Reduccidon

co: 92.54 kg/h CH4: 10.6 kg/h
C02:101.1 kg/h C:77.5 kg/h

H20: 131 kg/h N2: 338.56 kg/h
H2:5.4 kg/h Impurezas: 18.1 kg/h

Figura 3.1. Balance de masa por componente por mol de biomasa alimentado en cada etapa del

gasificador.

Tabla 3.2. Balance de masa, por mol de biomasa alimentada, en cada etapa del gasificador.

Entrada (kg/h) Salida (kg/h) Balance (kg/h)
Pirolisis 333.33 333.33 0.00
Oxidacion 774.80 774.80 0.00
Reduccion 774.80 774.80 0.00
Gasificador 774.80 774.80 0.00
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Nivel de conversion

Para definir la conversion en el gasificador, se usa la masa de char (C) a la salida de
la reduccion y la cantidad de C que ingresa en la biomasa:

har 77.54 &
Conversion = (1 — Ccl—igﬁi‘:f‘-).lOO% =(1- m).loo% = 49.1 %

El porcentaje de conversion obtenido se debe a que en la oxidacion se utiliza aire
como agente oxidante, y no oxigeno puro o aire con menor cantidad de nitrégeno.
Al producir una cantidad apreciable de char, se decide utilizar el mismo para la

generacion de carbdn activado (Capitulo 8).

Compuestos a eliminar en el gas generado

Sélidos

Los solidos presentes en el gas de sintesis varian en tamafo y en composicion,
segun el tipo de biomasa empleada. Se componen de carbén residual y cenizas, estas
ultimas pueden estar compuestas por metales alcalinos (Na y K), metales alcalinotérreos
(Ca), oxido de silicio (SiO,) y otros metales, como Fe y Mg.

Si estos sdélidos no son eliminados del gas de sintesis, pueden causar
ensuciamiento, corrosion y erosién en los equipos y cafierias ubicados aguas debajo del

gasificador.

Compuestos nitrogenados y sulfurados

Los contaminantes nitrogenados presentes en el gas de sintesis se encuentran de
forma de amoniaco (NH,) y acido cianhidrico (HCN). Son liberados de las proteinas y
compuestos aromaticos heterociclicos que constituyen a la biomasa. Mayoritariamente, se
genera NH,, y puede ser formado tanto a partir de la biomasa o como de la descomposicion
del HCN. Dos tercios del NH, se descomponen en nitrégeno e hidrégeno molecular a la
temperatura de gasificaciéon. Al quemar el gas, los compuestos nitrogenados son oxidados

a oxidos de nitrégeno (NO,).
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Los principales contaminantes de azufre presentes en la gasificacién de biomasa se
encuentran de la forma de acido sulfhidrico (H,S), sulfuro de carbonilo (COS) y dioxido de
azufre (SO,). Estos tipos de compuestos corroen superficies metalicas. La concentracion de
H,S en el gas depende de la concentracion de azufre presente en la materia prima. Al
quemar el gas, el resto de los compuestos sulfurados son oxidados a SO,

Tanto el SO, como los NO,, cuando son liberados junto a los humos de combustion,
pueden causar tanto problemas medioambientales como en las personas. Estos gases se
combinan con la humedad de la atmésfera, formando acido sulfdrico y nitrico. Los acidos
resultantes se precipitan en forma de lluvia o nieve con consecuencias negativas: por un
lado los dafios a la naturaleza en forma de acidificacion de suelos, lagos y mares,
perjudicando la flora y la fauna terrestre y marina. Por otro lado, la lluvia acida provoca
también la corrosion de elementos metalicos (edificios, puentes, torres y otras estructuras) y
la destruccion del patrimonio humano realizado en piedra caliza (edificios y construcciones
histéricas, estatuas, esculturas).

La lluvia acida en si no es perjudicial para el ser humano, es decir, el contacto de la
piel con el agua o la nieve contaminada no supone un riesgo para la salud. Sin embargo, los
gases que provocan esta lluvia, si son nocivos. Al ser inhalados por las personas, pueden
provocar enfermedades respiratorias.?

La normativa consultada para el disefio de los equipos de tratamiento del gas de

sintesis es la Ley 19587 de Higiene y Seguridad en el Trabajo.

Alquitranes®

Los alquitranes (o tar), se describen como una mezcla compleja de hidrocarburos
condensables, que en su mayoria son aromaticos. Pueden ser clasificados en:

a. Productos primarios: son producidos durante la pirdlisis primaria, comprenden
oxigenados, organicos primarios y moléculas condensables. Los productos primarios
vienen directamente del rompimiento de celulosa, hemicelulosa y lignina. En este
grupo se encuentra un gran numero de compuestos acidos, azucares, alcoholes,
aldehidos, fenoles y mezclas oxigenadas entre otros.

b. Productos secundarios: En la zona del gasificador con temperatura por encima de

los 500 °C, los alquitranes primarios empiezan a reorganizarse, formando mas gases

% Obtenido de Sostenibilidad.
% Obtenido de “Estudio comparativo de la utilizacion de las tecnologias de gasificacion downdraft y
lecho fluido burbujeante para la generacion de energia eléctrica en aplicaciones de baja potencia”.
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no condensables y moléculas pesadas, llamadas alquitranes secundarios, de los
cuales los fenoles y las olefinas son importantes constituyentes
c. Productos terciarios: generados a partir de los secundarios cuando la temperatura

sigue aumentando en el reactor, el alquilo terciario incluye metil derivado de los
aromaticos tales como metil-acenaftileno, tolueno e indeno. Los condensados
aromaticos terciarios hacen una serie de hidrocarburos aromaticos polinucleares
(PAH) sin sustitutos (atomo o grupo de atomos sustituidos por hidrogeno en la
cadena madre de los hidrocarburos). Esta serie contienen benceno, naftalenos,

acenaftenos, antracenos/fenantracenos y pirenos.

La Figura 3.2 muestra la dependencia con la temperatura de la fraccion de cada tipo
de alquitranes, en el total de los mismos, para un tiempo de residencia de 0.3 segundos.
Por encima de los 500°C, los alquitranes secundarios aumentan a expensas de la
disminucion de los primarios. Una vez los primarios estan cerca de destruirse (entre 650 y
700°C), los terciarios empiezan a aparecer con el aumento de la temperatura. En esta
etapa, los alquitranes secundarios empiezan a disminuir, la alta temperatura destruye a los

alquitranes primarios pero no los productos de los alquitranes terciarios.

08
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02 ”,,—d——-\
~ S
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Temperatura 2C

==—Primarios Secundarios Terciarios -alkil Terciarios condensables

Figura 3.2. Distribucién de alquitranes en funcion de la temperatura

En base a que la maxima temperatura alcanzada en la simulacion es de
aproximadamente 890°C (Capitulo 2), se pueden formar alquitranes secundarios y terciarios
equitativamente. Al emplear un gasificador tipo Downdraft, cuando los alquitranes entran en

contacto con el oxigeno al pasar por la zona de alta temperatura, existe una gran posibilidad
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de que se convierten en gases no condensables mediante el craqueo térmico, por esta
razon estos tipos de gasificadores tienen la produccion mas baja del alquitranes. Los
alquitranes que logran pasar con el gas por la garganta sin ser craqueados pueden ser
separados en un lavador humedo aguas abajo.

A continuacién, en la Tabla 3.3, se muestran algunos de los componentes que

conforman el tar a las salida del gasificador:

Tabla 3.3. Compuestos de tar generados en el gasificador?”

Tipo de tar secundarios

(secundarios/terciarios)

Fenoles Fenol
Cresol
Hidrocarburos monoaromaticos Xilenos
Benceno
Hidrocarburos monoaromaticos Etilbenceno

a-Metilestireno
(2, 3y 4)-Metilestireno
(2, 3y 4)-Etiltolueno

Hidrocarburos miscelaneos

Dibenzofuranos

Difenoles

Metil derivados de aromaticos

Toluene
1-Metilnaftaleno

2-Metilnaftaleno

Los compuestos que conforman el tar también pueden clasificarse segun las

siguientes propiedades fisicas: solubilidad en agua y condensacién. En la Tabla 3.4 se

muestra la clasificacion del tar respecto a estas propiedades:

2" Obtenido de “TAR DEW POINT ... and the great extrapolation show...”
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Tabla 3.4. Clases de tars segun sus propiedades fisicas.”®

Clase 1

Alquitranes no detectables. Esta clase incluye los alquitranes mas pesados
que se condensan a alta temperatura, incluso a concentraciones muy bajas

Clase 2

Componentes heterociclicos (como fenol, piridina, cresol). Estos son
componentes que generalmente exhiben una alta solubilidad en agua debido a
su polaridad

Clase 3

Componentes aromaticos. Hidrocarburos ligeros que no son importantes en los
problemas de condensacion y solubilidad en agua.

Clase 4

Hidrocarburos poliaromaticos ligeros (2-3 anillos de PAH). Estos componentes
se condensan a concentraciones relativamente altas y temperaturas
intermedias.

Clase 5

Hidrocarburos poliaromaticos pesados (4-5 anillos de PAH). Estos
componentes se condensan a temperaturas relativamente altas a bajas
concentraciones.

Segun la clasificacion anterior, los tars secundarios estdan comprendidos entre la

clase 2, 3 y 4 segun sus propiedades fisicas. En la Figura 3.3 se muestra la temperatura de

rocio de los alquitranes segun su clase y concentracién en el gas de sintesis.
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Figura 3.3. Temperatura de rocio para las distintas clases de tars a diferentes concentraciones®

2 Obtenido de Thersites
2 Obtenido de Thersites
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A partir de la figura anterior, considerando que la concentracién de tar generado es
de 3 g/Nm® se puede observar que los de clase 2 y 4 condensan a una temperatura
aproximada de 40°C, los cuales se pueden eliminar en un lavador aguas abajo; mientras
que los de clase 3 condensan a temperaturas inferiores a los -50°C, los cuales no

condensan en los equipos posteriores al gasificador.

Determinacion de impurezas

Se estiman las composiciones de NH, y H,S a partir de la composicion de la cascara

de mani, que presenta un 1.11%m/m_, de nitrogeno, y un 0.01%m/m_, de azufre. Se

seca
asume que:

- el caudal masico de azufre en la biomasa a la entrada del reactor reacciona
completamente formando H,S.

- la totalidad del caudal masico de nitrégeno de la biomasa a la entrada del
reactor reacciona formando NH,. Un tercio del NH, formado sale del reactor
intacto, mientras que los dos tercios restantes se descomponen en N, y en
H2.30

- la formaciéon de estos gases se debe al contenido de impurezas de la
biomasa exclusivamente y esto no afecta a los calculos realizados en
capitulos anteriores. Estos caudales generados se los considera en el caudal
de impurezas/cenizas.

Se calculan los caudales masicos de estos compuestos, los cuales se muestran en
la Tabla 3.5.

Tabla 3.5. Caudal masico de los compuestos formados de impurezas de azufre y nitrogeno.
NH, (kg/h) N, (kg/h) H, (kg/h) H,S (kg/h)
1.36 2.24 0.16 0.03

Segun datos de bibliografia, la generaciéon de alquitran en un reactor downdraft es
de 0.015-3 g/Nm?® 3'. Considerando el peor caso posible se calcula el contenido de alquitran

presente en los gases de salida, el cual resulta 1.9 kg/h.

30 Obtenido del paper “A review on the fuel gas cleaning technologies in gasification process”
3 Obtenido de: Estudio Comparativo de la Utilizacion de las Tecnologias de Gasificacién Downdraft y
Lecho Fluido Burbujeante para la Generacién de Energia Eléctrica en Aplicaciones de Baja Potencia.
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El resto de las impurezas se las considera dentro de las impurezas solidas que se

encuentran en las cenizas: 12.41 kg/h.

Finalmente se calculan los caudales masicos de gas y sélidos a la salida del reactor

downdraft (Tabla 3.6). En el caudal gaseoso, ademas de los compuestos cuyas

composiciones se calcularon en el capitulo anterior, se encuentran los 6xidos de nitrégeno y

de azufre y los alquitranes formados. Dentro del caudal sélido se tiene en cuenta el char y

las cenizas.

Tabla 3.6. Caudales masicos de salida del gasificador.

Caudal gaseoso + alquitran (kg/h) Caudal solido (kg/h)

Total (kg/h)

684.89

89.91

774.80

Cabe destacar que se considera que un 90% de los sélidos se elimina por el fondo

del reactor. Mientras que el 10% restante es arrastrado por la corriente gaseosa hacia los

sistemas de separacion posteriores (Tabla 3.7).

Tabla 3.7. Caudales masicos de sélidos a la salida del gasificador.

Caudal sdlido por fondo (kg/h)

Caudal sdlido arrastrado (kg/h)

Caudal sdlido total (kg/h)

80.92

8.99

89.91

Post-tratamiento del gas de sintesis
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Figura 3.4. Diagrama de flujo de la planta.
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Con el objetivo de quemar el gas pobre en el motor de combustién interna, para la
generacion de energia eléctrica, es necesario que el mismo esté seco, frio y limpio para
evitar danos y optimizar su funcionamiento. Los balances de masa de cada uno de los
equipos con sus corrientes de entrada y salida se hallan en el Apéndice 3-A.

Por lo tanto, se tratara de la siguiente manera:

e Cicldn

Los solidos volantes son aquellas que son arrastrados por el gas fuera del
gasificador, siendo retirados del proceso en etapas posteriores. Se estima que estas
cenizas representan aproximadamente un 10% del total de cenizas formadas en la
gasificacion.® El gas resultante a la salida del ciclén entonces arrastra los alquitranes en
estado gaseoso y una fraccién de solidos:

Caudal masico de cenizas y char que salen del gasificador:

0.9 * 89.91 kg/h = 80.92 kg/h

Caudal masico de cenizas volantes: 0.1 * 89.91 kg/h = 8.99 kg/h

Caudal masico de gas con sdlidos arrastrados: (684.89 + 8.99) kg/h = 693.88 kg/h

Algunos autores recomiendan que para caudales entre 0.5 y 12 m%/s a condiciones
de referencia se utilice un solo ciclon®. En este caso, se trabaja con un caudal de salida de
gasificador de 0.60 m?/s, por lo que se encuentra dentro del rango apropiado encontrado en
bibliografia.

Es posible separar la mayoria del polvo de la corriente de gas, por medio de un
ciclén bien disenado, con los tamanos de particulas en la Tabla 3.8. El resto (particulas de

polvo de diametro menor) tiene que eliminarse por otros medios."

32 Obtenido en: Disefio de una planta de gasificacién con cogeneracion para el aprovechamiento
energético de la cascarilla de arroz en un proceso industrial
33 Obtenido en: Disefio 6ptimo de ciclones
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Tabla 3.8. Distribucién por tamarios del polvo del gas pobre

Tamario de las particulas de polvo (m®) Porcentaje en el gas %

>1000 1.70

1000-250 24.70

250-102 23.70

102-75 7.10

75-60 8.30

60-50 4.14

50-30 5.87

30-10 8.97

10-5 15.53

Como se explica en el Capitulo 5, se utiliza un ciclén de alta eficiencia a la salida de
cada gasificador. La eficiencia del ciclon es de un 96% aproximadamente. Por lo tanto, la
distribuciéon de tamafio de las particulas retenidas y los caudales resultantes se presentan
en el Capitulo 5. Es importante aclarar que en los gases de gasificador se incluyen tanto el
gas obtenido por el modelo matematico propuesto en el Capitulo 2, como el N, el H, y el

H,S provenientes de los bajos porcentajes de Nitrégeno y Azufre en la biomasa.

e Intercambiadores de calor

La refrigeracion del gas sirve sobre todo para aumentar su densidad y que ingrese
una mayor cantidad de gas combustible a los cilindros del motor. Una reduccién del 10% de
la temperatura del gas aumenta la produccién maxima del motor casi en 2% *. La
refrigeracion contribuye también a la depuracién del gas y permite evitar la condensacion de
la humedad del gas después de mezclarse con el aire y antes de entrar en el motor.

Para aumentar la eficiencia energética, se enfriara el gas con el aire entrante al
gasificador en un intercambiador de calor. Las caracteristicas del intercambiador a utilizar y

las condiciones de salida del gas a enfriar se evaluan en profundidad en el Capitulo 6.

34 Obtenido en: Account of research and testing activities in the producer gas field at the National
Swedish Testing Institute for Agricultural Machinery during 1951-1962
% Obtenido en: El gas de madera como combustible para motores
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Ademas se utilizara un segundo intercambiador agua-gas de sintesis con la finalidad de

disminuir aun mas la temperatura previo al venturi.

e Scrubber/Lavador venturi

El resultado de mezclar H,O con el gas de sintesis para reducir su temperatura
eliminar los alquitranes y las particulas solidas restantes, es un gas acondicionado con el fin
de ser quemado en un motor de combustion interna. La limpieza del gas requiere disminuir
la concentracion de alquitranes hasta valores del orden de 100 mg/m® para su uso en
motores de combustién interna, y una concentracion de polvo del orden de 50 mg/m®.

Este sistema también es efectivo para la eliminacion de NH,, si este no llegara a
reaccionar completamente en el gasificador, y del SO,. Bajo la presencia de CO,, que se
encuentra en gran proporcion por ser producto de la gasificacién, se favorece tanto la
absorcion del NH, como del SO,.*

El objetivo de este sistema de lavado es eliminar las particulas contaminantes y

acondicionar la temperatura del gas para ingresar al motor de combustion.

e Absorbedor
Debido a que se desea minimizar la presencia de contaminantes NO, emitida a la
atmosfera, se necesita eliminar el amoniaco del gas de sintesis antes de su combustion en
el motor. Para ello se utiliza una torre de absorcion Agua-Gas de sintesis, debido a la
elevada solubilidad en agua que contiene el compuesto a eliminar. Con este equipo se
reduce la concentracion de NH, antes de entrar al motor, y asi se logra que la concentracion
de NO, a la salida de la combustion sea menor a 3 ppm como indica la Ley 19587 de

Higiene y Seguridad en el Trabajo.

e |echo de esponja de hierro
El proceso de purificacién consiste en el flujo descendente de gas a través de un
lecho lleno de esponja de hierro, con el éxido de hierro reaccionando con H,S para producir
sulfuro de hierro y agua. Con este proceso se reduce la concentracion de H,S antes de
entrar al motor, y asi lograr que la concentracion de SO, a la salida de los gases sea menor

a 2 ppm como indica la Ley 19587 de Higiene y Seguridad en el Trabajo.

% Obtenido en “ A review on the fuel gas cleaning technologies in gasification process”
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e Motor de combustion interna

El motor de combustién interna convierte la energia quimica del gas pobre en
energia mecanica en el eje y, a su vez, el generador convierte la energia mecanica del eje
en energia eléctrica.

Se elige este mecanismo para la generacion de energia eléctrica porque, para la
capacidad de procesamiento de biomasa, se generara potencias pequefias, entorno a los 5
MWe. En este caso, las eficiencias eléctricas son bastante parecidas para ciclo combinado y
para motor de combustion interna. Para potencias menores a los 5 MWe, resulta incluso
mas alto el rendimiento eléctrico de los motores a gas. Por lo tanto, no se justificaria una
inversién alta como lo es la implementacion de un ciclo combinado.

Para estimar la cantidad de aire total requerida para la combustion del syngas, se
asumira combustion completa del gas de sintesis y se afectara por la eficiencia del motor a
elegir.

Los componentes del syngas involucrados en la combustion son el CO, CH, y el H,:

2CO0 + 0,—-2CO,
2H, + 0, > 2 H,0
CH, +20, - CO, + 2H,0
Se hara funcionar el motor con un ligero exceso de aire a fin de evitar el retroceso de

la llama en el sistema de escape de gas del motor.

e Antorcha
Las antorchas son elementos de seguridad y proteccién para el medio ambiente. Los
productos de combustion son ambientalmente mas ecologicos que los gases no quemados.
Los objetivos principales de la antorcha son la liberacibn de gas en situaciones de
emergencia y quemar de forma segura y controlada estos gases no utilizables, evitando su
emisién directa a la atmdsfera. La antorcha debe quemar el gas producido en exceso y no

utilizado, como en el caso de una parada del motor de combustion.
e Horno rotatorio
Una fraccion del gas de sintesis se utiliza como combustible para un horno rotatorio,
cuya finalidad es transformar el char sin reaccionar del gasificador en carbén activado. De

este modo, se obtiene un subproducto del proceso con valor comercial.

e Tratamiento y recirculacion de agua
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Tiene como funcion eliminar del agua los sélidos y alquitranes, y de esta manera
poder reutilizarla en el scrubber y asi limpiar el gas continuamente con la misma agua. Los
residuos extraidos en este tratamiento se almacenan en un depdsito, para posteriormente
ser enviados a una planta de tratamiento de residuos. El tratamiento de agua consta de los
siguientes equipos:

e Depdsito

e Bomba de agua

e Filtros de arena y astillas
e Filtro de tela

e Reactor homogéneo

e Evaporador-Condensador

e Torre de enfriamiento

Balance de masa global para la planta

En base a lo anteriormente mencionado, el diagrama de bloques para la planta
generadora de electricidad a partir de la gasificacion de cascara de mani se puede apreciar
en la Figura 3.5. Los calculos necesarios para obtener dicho diagrama se encuentran

anexados en el Apéndice 3-A.
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Capitulo 4: Disefio del reactor

En el presente capitulo se define para el proceso de interés la utilizacion de tres
gasificadores Imbert Downdraft en paralelo, con las dimensiones dispuestas en la siguiente
figura:

Biomasa

- 1

’ Acero al carbono
.

500.7 —= | /ﬂ_ ﬁ .

Y
2079

Sdlidos

Tienen una capacidad de 333 kg/h cada uno, y con 9 boquillas de aire, con sus
respectivas valvulas antirretorno. Se construye de acero al carbono y las regiones
expuestas a temperaturas mayores a 500°C se les realiza un revestimiento interno
refractario. Como aislante, se utilizan 10cm de lana mineral, con lo cual las pérdidas de
calor a través de la pared resultan del orden del 3%, y se recubre con 2 mm de chapa de
aluminio. En la parte inferior del gasificador, se coloca una valvula rotatoria para garantizar
la eliminacion del char. La biomasa ingresa por el tope por una doble compuerta.

Para controlar el proceso, se implementa: control de temperatura en todo el reactor,

control de nivel de cenizas, control de nivel de biomasa y control de presion diferencial.
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Introduccion

En la gasificacion de biomasa existe una variedad de tecnologias. Para la
produccidén a gran escala de gas de sintesis, tal como se requiere para la produccion de
productos quimicos y combustibles, se deben considerar principalmente los tipos de
gasificadores que se muestran en la Figura 4.1.

Los tipos de reactor que normalmente se utilizan para estos procesos son variados,
y su eleccién depende de varios factores como la granulometria del residuo y las cantidades

a procesar de materia prima.

a) Fixed bed, counter-current c) Bubbling fluid bed e) Entrained flow
Up-draft I Syngas Solid, liquid Oxygen, air
Solid fuel .l Raw syngas or sturry fuel—
Cooling
Drying screen
el ] l Ash
Reduction Molten Sﬂas
Oxidation slag
77777777 o Solid fuel Water 1
l | Gasification Gasification agent| quench i
agent l Slag lock
Ash (slag)
b) Fixed bed, co-current d) Circulated fluid bed ) Dual fluid bed
Down-draft Syngas Syngas Flue gas
Solidlluel = I I I "
Drying
Pyrolysis Gasification
==>| Oxidation [€== 5,0t \‘Ash
| Reduction Bed material
Solid fuel
l Syngas Gasification agent|
Ash (slag)

Figura 4.1. Distintos reactores para la gasificacic:’m.37

En bibliografia se hall6 que los lechos fluidizados suelen ser utilizados para
potencias energéticas mayores a la deseada en el presente trabajo. Mientras que para
plantas de menor tamafo lo mas comun es trabajar con gasificadores del tipo downdraft
debido a su flexibilidad con el uso de materia prima y a la ausencia de tar en el gas de
salida.

Como se ha comentado en el Capitulo 1, se decide hacer uso de gasificadores del
tipo downdraft. Estos gasificadores son reactores de lecho fijo en donde, tanto el agente

gasificante como la biomasa fluyen en paralelo. Se utilizan para convertir combustibles con

37 Obtenido en “Synthesis Gas Biorefinery”
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alto contenido de volatiles en un gas con bajo contenido de tar, con el objetivo de ser
utilizado posteriormente para la generacion de energia eléctrica, a bajo costo. Los disefios
comunmente utilizados son de tipo Imbert (con garganta) y el Stratified (sin garganta), como

se observa en la Figura 4.2.

SIN GARGANTA UNA GARGANTA DOBLE GARGANTA

o
~F

h—
;;i‘

Entradas laterales Entrada por la parte superior Entrada por el fondo

Figura 4.2. Disefios de gasificadores Downdraft *

Gasificador Downdraft

Imbert Downdraft

Este disefio es apropiado para manejar biomasa con contenido de humedad y de
cenizas menor al 20% y 5%, respectivamente.

A medida que la biomasa desciende por el gasificador, ocurre el secado, la pirdlisis,
la oxidacién y por ultimo, la reduccion. Una disminucion de seccidn en la etapa de oxidacion
maximiza el mezclado de gases a una temperatura elevada, promoviendo asi el craqueo de
alquitranes. El aire (agente gasificante) se inyecta a través de orificios que estan encima de
la parte mas estrecha.

Los gasificadores de tipo Imbert son generalmente utilizados para la gasificacion de
biomasa tipo lefiosa, con tamarfos uniformes, para que fluya a través de la garganta sin
bloqueos. Sin embargo, este tipo de reactor no es adecuado para grandes potencias, ya
que no permite una distribucién uniforme del caudal y temperatura en la zona restringida y,
a medida que la restriccion tiene mas area, los alquitranes en el gas producido aumentan
considerablemente; siendo el rango potencias mas adecuado entre 5 y 100 kW. Para

potencias superiores se emplean los gasificadores de lecho fluido.

% Obtenido en “El gas de madera como combustible para motores.”
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Stratified Downdraft

Este disefio fue propuesto para eliminar el problema de bloqueos en el Imbert.
Consiste en un recipiente cilindrico, con la parte superior abierta, por donde ingresa la
biomasa y el agente gasificante. Esto permite que la temperatura sea uniforme en las
distintas regiones del gasificador.

La biomasa es contenida en el reactor sobre una grada, que vibra para que las
cenizas y el char, que quedod sin reaccionar, sea eliminado.

Los stratified downdraft son apropiados para biomasa de tamafio pequefio, y con
contenidos de cenizas del 20%. Son faciles de construir y tienen buenas propiedades de

escalado. *°

Eleccion del gasificador

En base a lo mencionado anteriormente, para la gasificaciéon de cascara de mani,
utiizado para la generacion de energia eléctrica, un gasificador tipo Stratified seria
adecuado. La biomasa presenta tamano irregular y densidad baja, y ademas, la capacidad
instantanea de la planta es elevada como para implementar un tipo Imbert.

Por otra parte, actualmente no se encuentra informacion acerca del disefio detallado
de este tipo de gasificador, pero si del Imbert Downdraft, valido para capacidades hasta 350
kg/h. Un gasificador de este tipo no puede disefiarse para la capacidad instantanea de la
planta (1 ton/h), ya que su tamafio seria excesivo y dificil de operar. El diametro de la zona
de combustion, para poder soportar la carga, seria importante y el aire no lograria llegar al
centro, causando que las reacciones de oxidacion resulten ineficientes, afectando asi la
calidad del gas pobre generado. También afectaria a la temperatura maxima alcanzada,
fundamental para el craqueo de los alquitranes y para un correcto desempefio de las
reacciones de reduccion.

A partir de este analisis, se decide trabajar con un gasificador del tipo Imbert
Downdraft. Este disefio tiene como limitacién que la capacidad maxima de biomasa a
procesar es de 350 kg/h. Por lo tanto, se define que para el procesamiento de 1 ton/h de
cascara de mani se utilizaran tres gasificadores Downdraft idénticos de capacidad 333 kg/h.

La implementacion de tres gasificadores en vez de uno solo también servira para evitar un

% La informacién sobre Imbert y Stratified Downdrafts fue obtenida de “Biomass Gasification
Processes in Downdraft Fixed Bed Reactors: A Review”
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paro de planta imprevisto en caso de que alguno falle. De este modo, se detalla en el
presente capitulo el disefio del equipo a utilizar.

Como se ha mencionado en el capitulo anterior, si el gasificador presenta problemas
de obstruccion, se hara un proceso de molienda y densificacion la cascara de mani

previamente para mejorar sus propiedades.

Geometria del reactor

Una vez realizados los balances de masa y energia para los parametros de entrada
del gasificador de lecho fijo downdraft a disefiar en el Capitulo 2, deben determinarse los
parametros siguientes:

e la velocidad del aire a la salida de las boquillas.

e el diametro de las boquillas

e ¢l diametro del hogar a la altura de las boquillas

e |a velocidad de gas en la garganta

e la capacidad especifica de procesamiento de la garganta o carga del
hogar, que puede ser expresada en términos de flujo de biomasa de

entrada (kg/h cm?) o flujo de gas de salida(m?/h cm?).

El reactor tiene una seccién de area no uniforme. La parte mas estrecha es el
elemento base para estos parametros debido a que es el punto mas critico, jugando un
papel importante en la calidad del gas. Esto se debe a que es la zona donde se craquean
los alquitranes, ademas de limitar la capacidad de procesar biomasa y por lo tanto la
potencia del gasificador. Por todo esto, para el disefio del reactor, todos los parametros
listados anteriormente deben ser relacionados con el diametro de la garganta. Se debe
tener en cuenta que la velocidad real en la garganta, es mayor que la velocidad de disefio o
velocidad superficial, ya que el area de paso disminuye por el lecho de sélidos que hay en
esta zona, ademas de que la temperatura es mas alta.

Como se ha dicho, el dimensionamiento del gasificador de lecho fijo downdraft con
garganta esta relacionado con el concepto de capacidad de produccion de gas F . Este
caudal se define como la cantidad de gas pobre producida en condiciones normales,
dividida por la superficie de la garganta, y se suele expresar en m*h.cm? o m/s.

En un gasificador tipo Imbert con un disefio éptimo, F  alcanza un valor maximo

préximo a 0,8 m*/h cm? en funcionamiento continuo. Valores superiores de F, dan lugar a
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caidas de presion elevadas en la zona de reduccion. Los valores minimos de F, dependen
fundamentalmente del termoaislamiento de la zona caliente. Por encima de una cierta
carga, la temperatura en la zona caliente se reduce tanto que resulta inevitable la
produccién de tar. Los gasificadores normales de tipo "Imbert" presentan valores minimos
de F_, del orden de 0,30 a 0,4 m*/h cm?.%°

ap’

Diseno del reactor

Para la etapa de dimensionamiento se utiliza el método heuristico presentado en el
documento Handbook of biomass downdraft gasifier, el cual se basa en propiciar el paso de
los gases y las cenizas que se van formando dentro del equipo. Este método permite
encontrar las dimensiones del cuerpo interno del reactor a partir del flujo masico de materia

prima. El dimensionamiento del gasificador se muestra en la siguiente figura:

It —=

Lp

o —
Lec

Figura 4.3. Esquema para el dimensionamiento del reactor downdraft

40 Obtenido de “Estudio comparativo de la utilizacién de las tecnologias de gasificacién downdraft y
lecho fluido burbujeante para la generacion eléctrica en aplicaciones de baja potencia”.
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Se define el parametro H como carga del corazon del reactor (hearth load por sus
siglas en inglés), calculado como el flujo volumétrico de gas pobre producido por unidad de
area en la parte mas estrecha del equipo.

Se espera que el valor H, oscile entre 0,4 y 0,9 (m%cm?h), segun la materia prima
utilizada. A partir de estos limites,es posible encontrar el diametro de angostamiento D, el
primer parametro del equipo, mediante la siguiente formula:

0,4<i.§0,9

- Dg
()
Donde F, es el flujo volumétrico de gas pobre producido en condiciones normales
en m%h (634.6 Nm®h). Con el valor de D, ya se pueden obtener las dimensiones D,
(diametro de combustion), D, (diametro de succion) y D, (diametro mayor) mediante las

siguiente relaciones:

1,8 <

D,
—= < 2,1
Jo

I

Un valor relacionado directamente al area transversal de la zona de contraccion es
el area total de inyeccion de aire, lo que permite estimar D, (diametro de boquillas) a partir

de D,. Se tiene:

n-
0,03 <

Donde ‘n’ es el numero de boquillas requeridas. Este valor se relaciona con el

requerimiento de aire del proceso y, por ende, al flujo masico a tratar.
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En la siguiente tabla se muestra el numero de boquillas requeridas en funcién del
flujo de materia prima a tratar. Se puede notar que el numero es siempre impar; esto se
debe a que asi se evita que dos boquillas queden enfrentadas, para poder garantizar la
correcta distribuciéon del agente gasificante. Asi, se evitan cortocircuitos quimicos dentro del

equipo.

Tabla 4.1. Cantidad de boquillas para el ingreso de aire segtin la capacidad del gasificador.

[ Rango de flujo 'j‘r—ﬂ - N® de boquillas

0-710 5
TO-140 T
140-350 9

Un dltimo valor dependiente de D, 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 gasificacién. Se estima:

h
0.7< —<1.2
s posh

a

Con lo anterior quedan definidos todos los diametros del equipo. Ahora, la altura de
cada seccion del equipo dependen también de la altura de la zona de reduccion (L), la cual

se obtiene de la férmula:

2. L,

6 < —— <
0,65 < D

Los valores del largo de combustion (L), largo total (L) y el largo de pendiente (L)

se obtienen de las siguientes relaciones:

t‘q

r

1,4 < < 1,6

t-q

T
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. -+ L _
0,2< —<0,35

Ly

L}n — L‘f - Lf: - Lr'-

Cabe destacar que las relaciones anteriores no discriminan la forma o tamafo de la
materia prima, por tanto, se entrega cada una en un rango de valores. La bibliografia
sugiere que al calculo heuristico le siga un estudio experimental a escala, de modo de
ajustarlos.*’

Mediante la aplicacion de este método heuristico y con un valor de F  de 634.6 m3/h
en CNPT, se procede a dimensionar los gasificadores a utilizar en el Apéndice 4-A. Los

resultados se muestran en la Tabla 4.2.

Tabla 4.2. Dimensiones del gasificador de la Figura 4.3

Diametro contraccion Da 375 cm Altura entre boquillas 35.6 cm
Didmetro combustiéon De | 73.0 cm Alto reduccion Lr 51.0 cm
Diametro succién Ds 86.1 cm Largo combustion Le 76.5 cm
Diametro mayor Dm 207.9 cm Largo total Lt 500.7 cm
Diametro boquillas Db 8.6 cm Largo pendiente Lp 116.8 cm

Largo superior Ls 256.5 cm

Materiales y estructura del reactor*?

Mecanismos de corrosion

Para la eleccion del material a utilizar para la construccién del gasificador, se
describe a continuacién cuales son los principales mecanismos de corrosion.

Partiendo de un material base, como lo es el acero al carbono, se analiza el efecto
del sulfuro de hidrégeno (H,S). Este compuesto ataca al acero formando sulfuro de hierro,

como producto de corrosion. La corrosion por H,S en acero al carbono es significativa a

41 Obtenido en “Handbook of biomass downdraft gasifier engine systems”
42 Se le consultd acerca de los materiales y mecanismos de corrosion a Marcos Tissera, Ingeniero en
Icorr Ingenieria S.A..
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temperaturas mayores a 260°C del metal, siempre que esté presente, y puede empeorar a
medida que aumenta.

Otro tipo de mecanismo de corrosion presente es la oxidacion a alta temperatura. El
oxigeno reacciona con el acero formando una capa Fe,O, a temperaturas mayores a 500°C.
Con el tiempo de operacion, esta capa aumenta y podria ralentizar el deterioro, ya que el
oxigeno deberia difundir primero a través de esa capa para poder luego reaccionar con el
acero. Pero también podria ocurrir que esa capa se caiga por la erosién de los sélidos. Por
lo tanto, esta corrosion sera también significativa.

La erosion causada por los sélidos contra el gasificador, a medida que bajan a través

del mismo, se tendra que considerar.

Eleccion del material

En base a los mecanismos de corrosion descritos, se decide realizar el gasificador
de acero al carbono, con un revestimiento interno (linning) refractario las zonas del reactor
que estén expuestas a temperaturas mayores a 500°C, ya que es la temperatura maxima
que soporta el acero sin degradarse y son mas significativos los efectos corrosivos. Este
recubrimiento sera también imprescindible para mantener las condiciones térmicas del
reactor. La temperatura que alcanzaria el acero, con ese recubrimiento, es en el peor de los
casos, alrededor de 500°C, en el peor de los casos. Con este disefo, se evitaria un gasto
excesivo en construir tres gasificadores enteros en un material resistente a altas
temperaturas y mecanismos corrosivos, como lo es el acero inoxidable.

El lining es un revestimiento interior que en este caso consiste en una malla de
acero inoxidable, que contiene al cemento refractario (Figura 4.4). Es ampliamente utilizado
en revestimientos interiores de hornos y reactores. En particular, es utilizado en unidades de
craqueo catalitico (FCC) en refinerias, en donde las cadenas largas de carbono se
descomponen en otras mas cortas, dando lugar a distintos cortes de nafta. Se recubre
internamente con este tipo de material para evitar la erosion, por la circulacién del
catalizador, y las altas temperaturas en la pared metélica del reactor.

Se utilizara una malla hexagonal, debido a su flexibilidad, necesaria para poder
adaptarse a la forma del gasificador. Estas suelen venir de 1.2 a 2.5 cm de espesor

(Granden Hex Steel Company), por lo que se implementaran 1.5cm.
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Figura 4.4. Interior de un equipo recubierto por lining refractario®

Con el objetivo de mantener las condiciones térmicas del gasificador, se cubrira la
estructura de acero al carbono con lana mineral. Este aislante es comunmente utilizado en
la industria del gas. Soporta hasta 800°C, y debido a su origen mineral, es incombustible y
no inflamable, lo que lo hace ser un excelente retardador de fuego. Se comercializa en
distintas formas, como rollos, paneles, granulado. Se utilizara en este caso, en rollo, por su
flexibilidad, que facilita la instalacion.*

Por ultimo, para darle soporte, el gasificador se cubre con una chapa de aluminio,
con un espesor de 2mm.

Bajo este analisis, el gasificador propuesto queda representado de forma

aproximada en la Figura 4.5.

43 Obtenido de la pagina web de Granden Hex Steel Company
4 Obtenido del catalogo de Aislan
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Figura 4.5. Esquema del gasificador

Espesor del acero

En el célculo del espesor (t) para el gasificador se utiliza la ecuacion suministrada

por ASME®* para recipientes cilindricos a presion.

S.E-0.6.P

Donde:
P: Presién de disefio (psi)
P=P,+P,+30

P,: Presion de trabajo

P,: Presion hidrostatica

4 ASME: American Society of Mechanical Engineers. UG-27 Thickness of shells under internal
pressure. New york: The American Society of Mechanical Engineers, 1989
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R: Radio interno del cilindro (in)
S: Esfuerzo ultimo a tension del material a la temperatura de operacién (psi)

E: Eficiencia de las soldaduras

La densidad del agua es de 1000 kg/m?, la aceleracion de gravedad es de 9.81m/s?,
la altura del gasificador es de 5.07m, la presién de trabajo es de 14.7psi, el esfuerzo
ultimo a tension del acero al carbono (SA 516 Gr70%) a una temperatura de 500°C es de
70300 psi*’. Se utilizara el radio mas grande del gasificador, que es 207.9 cm. La eficiencia

de soldaduras se asume de 0.85.

La presion de disefio resulta:

P =147+ +30 =51.6psi

6894.75

El espesor minimo del cuerpo del cilindro es de 0.09mm. Por norma ASME, cuando
resulta un valor de espesor minimo menor a 2.54mm, debe ir este ultimo. Se le anade
1.6mm de corrosién admisible, por lo tanto, el espesor requerido del equipo resulta de
4.14mm. Se le aplica un factor de seguridad de 3 para soportar la estructura, entonces el

espesor del gasificador resulta de 12.4 mm.

Validacion del diseno

La simulacién de la reaccién quimica realizada en el Capitulo 2 es valida sélo si las
pérdidas de calor son despreciables. Por lo tanto, se calcula el flujo de calor a través de la
pared del gasificador, y se le va aumentando el espesor del aislante hasta que las pérdidas
se consideran despreciables.

En la practica industrial, lograr que el reactor sea absolutamente adiabatico es
imposible. Entonces, se considera, como criterio, que el espesor de aislante es adecuado
cuando las pérdidas de calor resulten menores al 5% a las que se obtendrian en ausencia
del mismo.

Por otra parte, se recomienda que la temperatura externa del equipo debe estar a

menos de 40°C, para evitar quemaduras por contacto directo®.

46 Material usado generalmente en equipos de tratamiento de gas natural
47 Obtenido de Metals Handbook

8 Obtenido en “Quemaduras Clinica y tratamiento.”

99



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

Se procede entonces al calculo del flujo de calor aplicando un analisis de
resistencias a la transferencia de energia. El calor total (Q) se calcula de la siguiente

manera:

T1=500°C T4=20°C

rl

Figura 4.6. Espesores de la pared del gasificador

La temperatura T1 se asume que llegara, en el peor de los casos, a 500°C, que es la
maxima temperatura que podria llegar el acero con el refractario. La T4 es la temperatura
ambiente, que se asume de 20°C.

La resistencia total (R,,) tiene en consideracion las resistencias térmicas a la
conduccion generadas por la pared del gasificador, el aislante y la chapa de aluminio, y a la

conveccion externa.

R = In(r2/rl) n In(r3/r2) In(r4/r3) + 1
tot ~ 2M.Lkyy, © 20LLK 2Lk WAL

aluminio ext

aislante

Donde L es el largo total del reactor (m) y k es la conductividad térmica del material
(W/m.K). La resistencia a la conveccion externa sera por conveccion natural, y a partir de
valores de bibliografia se estima que el coeficiente de conveccion h esta comprendido entre
2y 25 W/m?K, por lo tanto, se tendra en cuenta un valor intermedio. *°
Se asume como r1 el mayor del gasificador, que resulta de 2.04 m.

Las conductividades se presentan en Tabla 4.3.

4% Se toma un promedio del rango. Obtenido de Fundamentos de termodinamica técnica
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Tabla 4.3. Conductividad térmica

Acero 52 W/m.K*°

Lana mineral | 0.038 W/m.K®'

Aluminio 237 W/m.K"%?

La temperatura externa del equipo se calcula de la siguiente manera:

—Tgm” =h,,2.ILr4.L(Tmetal — T4)

El flujo de calor en ausencia de un aislante resulta de 216 kW. Se puede observar en
la Figura 4.7 como disminuyen las pérdidas de calor a medida que se le agrega mas

espesor de aislante. A partir de los 5cm de espesor, el aislante empieza a ser efectivo.

Q(espesor)- 100

Qsin_aisl |
S - ]
o o |

Wi " —
Ay ,

o]

Figura 4.7. Pérdida de calor a través de la pared del gasificador en funcion del espesor del aislante

Se define utilizar un espesor de aislante de 10 cm dado que cumple con las

condiciones impuestas anteriormente (Tabla 4.4).

%0 Obtenido de Metals Handbook
51 Obtenido de Aislan
%2 Obtenido de elementos.org

101



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

Tabla 4.4. Pérdida de calor y temperatura de metal externa para distintos espesores de aislante.

Espesor (cm) Pérdida de calor (%) | Temperatura metal externa (°C)

3 8.7 61
5 5.4 45
10 2.9 33

A partir de la Figura 4.6, se definen las dimensiones en Tabla 4.5.

Tabla 4.5. Dimensiones de la pared del gasificador

r1 104 cm

r2 105.2 cm
r3 110.2 cm
r4 110.4 cm

Con este disefo, las pérdidas de calor se estiman de 6.23 kW. No sera necesario
considerar esta pérdida en la simulacion del Capitulo 2 porque se asume que con tres

capas de refractario, es poco probable que se llegue a ese valor.

Accesorios del gasificador

1. En el fondo, se utiliza una grada, o parrilla, para sostener el lecho y permitir que el
particulado (char y cenizas) de menor tamafio caiga para luego ser retirado. Para
evitar bloqueos, la parrilla posee agitacién y rotacion.

2. En el tope, se utiliza un sistema de doble compuerta para evitar ingreso
indeseado de aire y evitar la formacién de llama en caso de ignicion del
combustible. Entre las compuertas, se tiene materia prima lista para ingresar al
reactor.

Valvulas antirretorno en la entrada del aire al gasificador

Se propone para la eliminacion de los residuos carbonosos, terminar el
gasificador con una seccién coénica donde se acumulan los mismos. El sistema de
remocion consiste en una valvula rotatoria y un tornillo sin fin horizontal.

5. Display electronico
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6. Orificio de encendido, en la garganta del gasificador.

7. Valvula de alivio

Sistemas de control

Una planta quimica es una disposicion de unidades de procesamiento, integradas
entre si de manera sistematica y racional. El objetivo general de la planta es convertir
ciertas materias primas en productos deseados utilizando las fuentes de energia
disponibles, de la manera mas econdmica.

Durante su operacién, una planta quimica debe satisfacer varios requisitos
impuestos por sus disefiadores y las condiciones generales técnicas, econdémicas y sociales
en presencia de influencias externas siempre cambiantes.

Entre tales requerimientos se encuentran los siguientes:

e Seguridad: La operacion segura de un proceso quimico es un requisito
primordial para el bienestar de las personas en la planta y para su
contribucién continua al desarrollo econémico. Por lo tanto, las presiones de
operacion, las temperaturas, la concentracién de productos quimicos, etc.,
siempre deben estar dentro de los limites permitidos.

e Especificacion de productos: Una planta debe producir la cantidad y la
calidad deseada de los productos finales.

e Regulaciones ambientales: Varias leyes pueden especificar que las
temperaturas, concentraciones de sustancias quimicas y flujos de los
efluentes de una planta estén dentro de ciertos limites.

e Restricciones de operaciones: Varios tipos de equipos usados en una planta
quimica tienen restricciones inherentes a la operacion. Tales restricciones
deben ser satisfechas a lo largo de la operacion de una planta.

Todos los requerimientos listados arriba dictan la necesidad de un monitoreo
continuo de la operacion de la planta quimica y de una intervencidén externa (control) para
garantizar el cumplimiento de los objetivos de la operacion. Esto se logra a través de una
disposicién racional del equipo y la intervencion humana, que juntas constituyen el sistema
de control.

Los objetivos de un sistema de control son:

e Eliminar el efecto de las perturbaciones.

e Mantener la estabilidad del sistema.
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e Optimizar la performance del proceso quimico.

Durante la operaciéon de un gasificador, es completamente necesario ejercer un
control exhaustivo de la evolucién de los parametros y las condiciones de trabajo. Es por
ello que debera instalarse un sistema de monitorizacion que informe y controle las
siguientes variables.

53

Temperatura

La temperatura en las distintas zonas del gasificador esta directamente relacionada
con la calidad del gas generado. En la zona de oxidacién del gasificador alcanzan las
mayores temperaturas del proceso. Se genera calor, tanto para la pirélisis, como para la
reduccion, y es fundamental para el craqueo de alquitranes.

Para tener un control del proceso de gasificacion y obtener datos que permitan
analizar el proceso se decide realizar las siguientes medidas de temperatura:

e Entrada de aire: tiene como objetivo controlar la temperatura a la cual ingresa
el aire. La temperatura del mismo debe ser cercana a la temperatura en la
cual se encuentra el gasificador.

e Zona de secado: En rango de operacién de esta zona es de 100-250°C con
el fin de asegurar que la biomasa se encuentre seca en las siguientes zonas
del gasificador. En el caso de que la temperatura sea menor significa que las
reacciones de combustién en las zonas posteriores no se producen de
manera correcta y el secado no es eficiente, disminuyendo la calidad del
syngas. Si la temperatura es mayor significa que la combustiéon ocurre en
exceso. En cualquiera de los casos se activara una alarma que informara la
condicion de la zona.

e Zona de pirdlisis: El rango de operacién es de 300-500°C. En el caso de que
la temperatura sea mayor se activa una alarma por temperatura alta en la
zona de pirdlisis.

e Zona de oxidacién, antes de la garganta: En esta zona es donde se alcanzan
las mayores temperaturas del proceso, alcanzando temperaturas de
aproximadamente 1000°C. El rango de operacion de esta zona es de

800-1100°C. Una temperatura menor a la requerida puede deberse a dos

%3 Obtenido de “Estudio comparativo de la utilizacion de las tecnologias de gasificacion downdraft y
lecho fluido burbujeante para la generacion eléctrica en aplicaciones de baja potencia”
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factores. El primero es un ingreso insuficiente de aire lo que provoca que la
combustidon sea menor a la requerida, por lo que se debe aumentar el caudal
de aire ingresado; y el segundo es la presencia de cenizas y carbon dificil de
gasificar, por lo que se debe eliminar la acumulacién de solidos. Para
determinar cual de los dos casos ocurre es necesario observar la caida de
presion dentro del gasificador. En el caso de que sea excesiva se debe al
segundo caso, mientras que si la misma esta en valores normales se trata de
ausencia de aire suficiente. Una temperatura mayor a la requerida puede
provocar dafios en los materiales, si la temperatura supera los 1100°C salta
una alarma vy si la misma supera los 1200°C se apaga el proceso, cortando la
alimentacion de aire y biomasa y abriendo una valvula de escape de los
gases dentro del equipo.

Zona de oxidacion-reduccion, en la garganta: El rango de temperatura en
esta zona es inferior a la zona donde solo ocurre la combustion debido a que
las reacciones de reduccién son endotérmicas. Este rango es de
aproximadamente 600-900°C. Esta medicion tiene como objetivo realizar un
control del perfil de temperatura a lo largo del gasificador junto con los otros
valores medidos.

Zona de reduccion: El rango de operacién es de 500-800°C, en caso de que
a temperatura sea superior indica que la combustion es excesiva y se dispara
una alarma.

Zona de cenizas: El rango de operacion es de 300-500°C. Esta medicion
tiene como objetivo realizar un control del perfil de temperatura a lo largo del
gasificador junto con los otros valores medidos.

Salida del reactor: Se estima que la temperatura a la salida del gasificador
sea menor que a la salida de la zona de reduccion. Esta medicion tiene como
objetivo realizar un control del perfil de temperatura a lo largo del gasificador

junto con los otros valores medidos.

Por los rangos de temperatura y los costos, se decide realizar las mediciones de

temperatura con termocuplas tipo K. Una termocupla es un transductor formado por la union

de dos metales distintos que produce un voltaje, que es funcion de la diferencia de

temperatura entre uno de los extremos denominado “punto caliente” o union de medida y el

otro denominado “punto frio” o unién de referencia. Los termocuplas tipo K estan
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disponibles a un bajo costo, tienen un rango de medida de -200°C a +1372°C y una

sensibilidad 41 yV/°C aproximadamente, ademas posee buena resistencia a la oxidacion.

Presion:

Se decide medir la presion en el gasificador de la siguiente manera:

- Se utilizara un medidor diferencial de presion a la entrada del gasificador respecto a
la presion atmosférica. El rango de presion diferencial es de -4* a 0 mbar. El valor
negativo se debe a que el reactor trabaja con una leve depresion ya que aguas
abajo se utiliza un soplante que genera la depresidén necesaria para que los gases
circulen por el gasificador, ciclon e intercambiadores de calor. Este equipo a la vez
impulsa los gases hacia el lavador venturi y los equipos posteriores. El objetivo es
asegurar que exista depresion a la entrada del gasificador que permita la circulacion
de los gases.

- Se utilizara un presostato diferencial entre la entrada y la salida del gasificador. Este
tiene por objetivo determinar la caida de presién en el lecho de biomasa formado,
cuyo limite es de 4 mbar. El presostato diferencial deberia informar de manera
inmediata al controlador para aumentar la frecuencia de vibracién de la parrilla. En
caso de que la diferencia de presion aumente debido a que no se puede “romper” el
lecho, el controlador debe detener tanto el ingreso de biomasa como de agente

gasificante, y abrir la valvula de salida de los gases hacia la antorcha.

Consumo de biomasa:

El consumo de biomasa para la generacion de gas depende del ER, del contenido
de humedad y de la frecuencia de rotacién de la grada. Para ello se implementara un
sistema de control de nivel dentro del gasificador. Este nivel se determina en la puesta en
marcha, en base a las condiciones de operacion deseadas. Si este nivel baja, se abre la
tolva para permitir el ingreso de la misma. Si este empieza a subir, por algun bloqueo, se

aumentara la frecuencia de rotacion de la grada.

Eliminacion de residuos carbonosos:

% Este limite se determina debido a que la caida de presién estimada en la zona de reduccién (50
cm) en el Capitulo 2 es de 3.1 mbar, y se asume que esa sera la determinante porque los gases se
estan forzando por un area menor. Se le da una tolerancia del 30% mas.
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A medida que la biomasa se transforma en gas pobre, cenizas y char sin reaccionar
caen, a través de la grada, al fondo del reactor. Para evitar bloqueos y arrastre por parte del
gas, se implementara un sistema de remocion de residuos continuo. Este sistema consiste
en una valvula rotatoria y un tornillo horizontal para el transporte de los solidos provenientes
del gasificador, ambos de funcionamiento continuo.

En el Capitulo 6, se detalla el disefio geométrico del sistema a implementar y los
parametros de operacion correspondientes.

Teniendo en cuenta las variables anteriormente mencionadas, se proponen los
siguientes de control:

Control por relacion entre la entrada de biomasa al reactor y la entrada de aire: como
bien dice el nombre de este tipo de control, se disenaria un sistema tal que relacién entre
los caudales de alimentacién de aire y biomasa se mantenga constante. Para controlar
estos caudales, las acciones recomendadas son un cambio en la apertura de la valvula de
ingreso de aire y una variacién en la velocidad de ingreso de biomasa al reactor.

Control (proporcional) de temperatura: al aumentar la temperatura se disminuye el
caudal de aire; del mismo modo, al disminuir la temperatura se aumenta el caudal de aire.

Ademas, los sistemas de control propuestos pueden estar relacionados a la hora de

regular el flujo de aire que ingresa al reactor (Figura 4.8).
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Biomasa

Soélidos

Figura 4.8. Esquema con sistemas de control propuestos y eliminacion de sélidos con tornillo.
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Capitulo 5: Sistema de purificacion

En el presente trabajo, el gas generado sera quemado en un motor de combustion
interna. Para evitar danos en el mismo y la emision de gases nocivos al medioambiente, se
implementaran los siguientes sistemas de separacion:

Ciclén
Se utilizara un ciclén a la salida de cada gasificador para remover las cenizas, con

las siguientes dimensiones:

Referencia en
Configuracion Alta eficiencia Swift Figura 5.2
Eficiencia (%) 96.6% 1:”;
Diametro de ciclon (m) 0.55 Dc , - b
Altura de entrada (m) 0.24 a I B ;
Ancho de entrada (m) 0.12 2! = .
Altura de salida (m) 0.28 S " fe—0s —
Diametro de salida (m) 0.22 Ds X %
Altura parte cilindrica (m) 0.77 h |
Altura parte conica (m) 1.38 |
Altura total (m) 2.16 - |
Diametro salida particulas (m) 0.22 B +-l‘
Ciclones en paralelo 3 h

Venturi
Se implementa un scrubber venturi, con un caudal de agua de 7 m*h, para remover

particulas solidas, alquitran y amoniaco. Las dimensiones del lavador venturi disefiado son:

De

Referencia Dimensiones (m) —
Lc Longitud de zona convergente 0.32 ’
Lg Longitud de garganta 0.98
Ld Longitud de zona divergente 1.15 o "
Dg Diametro de la garganta 0.14
De Diametro de la entrada 0.28
Ds Diametro de la salida 0.28
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Lecho fijo de esponja de hierro

Se emplea este equipo para terminar de eliminar el sulfuro de hidrogeno. Las
dimensiones del lecho fijo son:

Dimensiones

Didmetro 333.4 cm

Altura 3 m

Fe utilizado 15 Ib/bushel
193 kg/m?®

Cambiar/regenerar relleno cada 1104 dias

Eficiencia 70 %

Las corrientes de gas, entrantes a cada equipo, resultan:

Ciclon Venturi Absorbedor Lecho fijo Motor y horno
Temperatura (°C) 648 373 3215 299.3 299.3
Presion (kPa) 100.96 95.3 90.1 89.8 88.7
Caudal masico
(kg/h) 2081.64 2055.57 1819.97 1692.21 1692.15
CO 277.62 277.62 277.62 277.62 277.62
CcO2 303.3 303.30 302.93 302.22 302.22
H20 393 393.00 167.11 41.41 41.41
CH4 31.8 31.80 31.80 31.80 31.80
N2 1022.39 1022.39 1022.39 1022.39 1022.39
H2 16.68 16.68 16.68 16.68 16.68
NH3 4.077 4.08 1.35 0.0001 0.0001
H2S 0.10 0.10 0.0896 0.0888 0.02664
Alquitran 5.70 5.70 0 0 0
Carbon 26.97 0.91 0 0 0
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Introduccion

Los sistemas de purificacion son utilizados en muchas industrias de procesos. Estos
sistemas tienen la finalidad de eliminar impurezas de las corrientes a tratar por diversos
motivos. Entre ellos se puede mencionar la especificaciéon de los productos finales, ya que
se debe producir un producto con una calidad determinada; cumplimiento de regulaciones
ambientales que especifican las temperaturas, concentraciones de sustancias quimicas y
flujos de los efluentes de una planta para que estén dentro de ciertos limites; cumplimiento
de restricciones de operacion, ya que ciertos equipos tienen restricciones inherentes a la
operacion a realizar.

En el presente trabajo, el gas generado sera quemado en un motor de combustion
interna. Para evitar dafos en el mismo, y la emision de gases nocivos al medioambiente, se
deberan eliminar:

- particulas sélidas
- alquitranes
- H,S
- NH,
Por lo tanto, se implementaran los siguientes mecanismos para cumplir las

especificaciones del motor.

Equipos de separacion

Ciclon

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

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

de impactacién inercial, generado por la fuerza centrifuga. Esencialmente, este equipo
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consiste en una camara de sedimentacion en que la aceleracion gravitacional se sustituye
con la aceleracioén centrifuga.

La fuerza centrifuga generada por los giros del gas dentro del ciclon puede ser
mucho mayor que la fuerza gravitacional, ya que la fuerza centrifuga varia en magnitud
dependiendo de la velocidad de giro del gas y del radio de giro.

Tedricamente el aumento de la velocidad de entrada al ciclon implicaria un aumento
de la fuerza centrifuga y, por lo tanto, un aumento de la eficiencia; sin embargo, velocidades
de entrada muy altas generan la resuspensién de material particulado de las paredes
internas del ciclén, lo cual disminuye la eficiencia del cicldn; adicionalmente, aumentar la

velocidad de entrada implica mayor consumo de energia.

J‘ outlat Gas limpio

| R |
\ f
'EI /
ll'. |lI
\
I" IIII
‘Ill I-'I
\ /
\——/
Jusi
lischame .
Solidos
separados

Figura 5.1. Funcionamiento del ciclon.

En un cicldn, el gas entra en la camara superior tangencialmente y desciende en
espirales hasta el apice de la seccion conica; luego, asciende en una segunda espiral, con
diametro mas pequefio, 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 paredes, y son
recogidos en la parte inferior. El disefio apropiado de la seccion conica del ciclon obliga al

cambio de direccion del vértice descendente; el vortice ascendente tiene un radio menor, lo
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que aumenta las velocidades tangenciales; en el cono se presenta la mayor colecciéon de

particulas, especialmente de las particulas pequefias al reducirse el radio de giro.

El diseno de un ciclon 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.

Los ciclones de alta eficiencia estan disefiados para alcanzar mayor remocion de las

particulas pequefas que los ciclones convencionales. Estos pueden remover particulas de 5

pm con eficiencias hasta del 90%, pudiendo alcanzar mayores eficiencias con particulas

mas grandes. Sin embargo, tienen mayores caidas de presién, lo cual requiere de mayores

costos de energia para mover el gas sucio a través del ciclon.

Tabla 5.1. Caracteristicas de ciclones de alta eficiencia.

Tipo de ciclon

Dimensién Nomenclatura
Stairmand Swiift Echeverri
Diametro del ciclon Dc/Dc 1.0 1.0 1.0
Altura de entrada a/Dc 0.5 04s 0.5
Ancho de entrada b/De 0.2 0.21 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 h/Dc 5 1.4 1.5
Altura parte conica ZDc 25 25 2.5
Altura total del ciclon H/Dc 4.0 30 40
Diametro salida particulas B/Dc 0.375 04 0.375
Factor de configuracion G 551.22 e|8s8.85 585.7
Numero cabezas de velocidad NH 6.4 824 8.4
Nldmero de vortices N 5.5 8.0 55

Los ciclones de alta capacidad estan garantizados solamente para remover

particulas mayores de 20 ym, aunque en cierto grado ocurra la coleccién de particulas mas

pequefias. *°

% Obtenido en: Disefio éptimo de ciclones
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Tabla 5.2. Caracteristicas de ciclones de alta capacidad.

Tipo de ciclon

Dimension Nomenciatura Stairmand Swift
Diametro del ciclon De/De 1.0 1.0
Altura de entrada alDc 0.75 0.8
Ancho de entrada b/Dc 0.375 0.35
Altura de salida S/Dec 0.875 0.85
Diametro de salida Ds/Dc 0.75 D.75
Altura parte cilindrica h/Dec 15 1.7
Altura parte conica z/De 25 2.0
Altura total del ciclon H/De 40 a7
Diametro salida particulas B/Cc 0.375 0.4
Factor de configuracion G 2079 30.48
Numero cabezas de velocidad NH 8.0 7.86
Numero de vortices N 3.7 24

Disefo

Cabe destacar que el ciclon se disena para tratar la corriente de salida de uno de los

gasificadores a utilizar. Luego, el analisis de los restantes ciclones resulta analogo debido a

que tedricamente por todos ellos circula la misma corriente de proceso.

En el Capitulo 3, se define que sélo un 10% de los sdélidos de la gasificacion son

arrastrados por la corriente gaseosa, lo que corresponde a un caudal de soélidos de 8.99

kg/h entrante a los separadores ciclénicos.
Se obtiene de bibliografia una distribucion de particulas solidas a la salida del

gasificador que corresponde a la de gasificacion de madera, previamente presentada en el

Capitulo 3. Entonces, se decide hacer uso de esta distribucién ante la ausencia de datos

sobre la biomasa escogida en el presente trabajo.
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Tabla 5.3. Distribucion de particulas sélidas en el gas de entrada al cicléon.

Distribucion de particulas sdlidas Entrada
% en masa: 5a 10 ym 15.52
% en masa: 10 a 30 um 8.97
% en masa: 30 a 50 um 5.87
% en masa: 50 a 60 um 4.14
% en masa: 60 a 75 ym 8.30
% en masa: 75 a 102 ym 7.10
% en masa: 102 a 250 ym 23.70
% en masa: 250 a 1000 ym 24.70
% en masa: mayor a 1000 ym 1.70
Total de sdlidos (kg/h) 8.99

Para el disefo del ciclén, se sigue el siguiente procedimiento:

1) Se calcula el diametro del ciclon Dc para una velocidad de entrada de 21.3
m/s (promedio del rango recomendado, Tabla 5.4), y se determinan las otras
dimensiones del ciclén con las relaciones establecidas para las familias de
ciclones en base diametro del equipo (Tabla 5.1).

2) Se estima el numero de ciclones necesarios para trabajar en paralelo.

3) Se calcula la eficiencia del ciclén, la remocién de particulas y la distribucion
de particulas resultante.

4) Se calcula la caida de presion del ciclon.

Los ciclones generalmente tienen como parametros de diseno el diametro del ciclon,

la caida de presion y la velocidad de entrada y velocidad de saltacion (Tabla 5.4).

Tabla 5.4. Parametros de diseio para los ciclones de entrada tangencial.

Parametro Valor
Diametro del ciclon (DC) <10m
Caida de presion < 2488.16 Pa
Relacion de velocidades (VI/VS) <135
Velocidad de entrada 152-274 mis
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Para calcular la eficiencia de separacién del equipo se utiliza la teoria de Leith y
Licht ya que 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

ciclén.
La eficiencia fraccional por tamafio de particulas se calcula con la siguiente
ecuacion:
LS
G.T..Q.(n+1) (D)
N =l-expl(=2).(—5—) |
En donde:

n,; = eficiencia fraccional por intervalos de tamario.
G = factor de configuracion del ciclén, relacionado con las proporciones del ciclén.
= tiempo de relajacién para cada particula, agrupa caracteristicas del material
particulado y del gas de arrastre.
0 = caudal de gas (m%/s).

n = exponente del vortice del ciclon.

La eficiencia total se calcula realizando la sumatoria del producto de las eficiencias

fraccionales por la masa fraccional:

En donde:
n, = eficiencia fraccional.
n, = eficiencia total.

m, = porcentaje en masa.

De este modo, se disenan dos ciclones de alta capacidad (Stairmand y Swift) y dos
de alta eficiencia (Stairmand y Swift) para elegir el equipo con mejor rendimiento. El
procedimiento y el calculo detallado de los parametros calculados y utilizados para el disefio
de los ciclones a evaluar se encuentra en el Apéndice 5-A.

Las dimensiones de los ciclones obtenidos y los caudales de sodlidos retenidos se

encuentran en las siguientes tablas.
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Tabla 5.5. Dimensiones de los ciclones disenados.

Alta capacidad |Alta capacidad |Alta eficiencia | Alta eficiencia | Referencia
Configuracion Stairmand Swift Stairmand Swift en Figura 2
Diametro de ciclén (m) 0.32 0.32 0.53 0.55 Dc
Altura de entrada (m) 0.24 0.25 0.27 0.24 a
Ancho de entrada (m) 0.12 0.1 0.1 0.12 b
Altura de salida (m) 0.28 0.27 0.27 0.28 S
Diametro de salida (m) 0.24 0.24 0.27 0.22 Ds
Altura parte cilindrica (m) 0.48 0.54 0.80 0.77 h
Altura parte conica (m) 0.79 0.64 1.33 1.38 z
Altura total (m) 1.27 1.18 213 2.16 H
Didmetro salida
particulas (m) 0.12 0.13 0.20 0.22 B
1‘-”-5_.
[ —_—
N
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1 |
T |
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Figura 5.2. Dimensiones del cicléon.
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Tabla 5.6. Distribucion de particulas sélidas en el gas de entrada y salida del ciclon.

Salida Gas
Alta Alta Alta Alta
capacidad | capacidad | eficiencia eficiencia

Distribucion de particulas sélidas | Entrada Stairmand Swift Stairmand Swift
% enmasa: 5a 10 um 15.52 76.74 75.21 87.12 86.58
% en masa: 10 a 30 um 8.97 17.23 17.38 11.27 11.51
% en masa: 30 a 50 um 5.87 3.37 3.79 1.14 1.29
% en masa: 50 a 60 ym 4.14 1.08 1.33 0.24 0.30
% en masa: 60 a 75 pm 8.30 1.17 1.58 0.19 0.26
% en masa: 75a 102 ym 7.10 0.38 0.60 0.04 0.06
% en masa: 102 a 250 ym 23.70 0.00 0.12 0.00 0.00
% en masa: 250 a 1000 ym 24.70 0.00 0.00 0.00 0.00
% en masa: mayor a 1000 ym 1.70 0.00 0.00 0.00 0.00
Total de solidos (kg/h) 8.99 0.72 0.65 0.34 0.30

Tabla 5.7. Caudal de soélidos retenidos y caida de presién en los ciclones disefiados.

Alta capacidad | Alta capacidad |Alta eficiencia | Alta eficiencia
Stairmand Swift Stairmand Swift
Cantidad de soélidos retenidos (kg/h) 8.27 8.34 8.65 8.69
Caida de presion (kPa) 0.57 0.56 0.45 0.65

Se analizaron las dimensiones, la eficiencia de remocion, la caida de presién y la

distribucion de particulas sélidas por tamafo a la salida los ciclones obtenidos (Tabla 5.5,

5.6 y 5.7). A partir de esta informacion y consultando los requisitos de motor en bibliografia,

se escoge trabajar con el equipo disefiado de alta eficiencia Swift, cuya eficiencia global

es de 0.966 total.

El ciclén de alta eficiencia no sélo remueve una mayor cantidad de sélidos, si no que

remueve casi la totalidad de los sélidos de tamafio mayor a 10 ym. Se recomienda que el

ingreso a motores de combustion interna debe tener un particulado de tamafo menor a 10
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um y una concentracion menor a 50 mg/Nm®°® Luego, al utilizar el ciclon escogido la
corriente a purificar se encuentra mas cerca de cumplir con los requerimientos del motor

que con la opcion restante.

Lavador Venturi

El mecanismo de lavado (scrubbing), consiste en hacer pasar el gas cargado con
particulas por una camara en la cual es puesto en contacto directo con un liquido, que
generalmente es agua, de tal forma que las particulas a removerse son colectadas en las
gotas del liquido.

El mecanismo de lavado para remover particulas presenta un buen numero de
ventajas, tales como:

- Eficiencia de coleccion relativamente alta.
Permite manejar gases inflamables con poco riesgo.
Reduccidén en la temperatura de gases calientes.

Pueden utilizarse para remover al mismo tiempo gases y particulas.

A VR

Permiten variar su eficiencia de coleccion con facilidad.
- Control de particulas sdélidas o liquidas.
Desafortunadamente, el numero de desventajas que presenta el mecanismo de
lavado también es importante; estas son:
- Pueden presentarse problemas de corrosion.
- Tanto el liquido de lavado como los sedimentos producidos pueden generar
contaminacion al ser desechados.
- El alto incremento en la humedad del gas hace visible la descarga en la
chimenea a menos que se recaliente el gas.
-> No se puede recuperar las particulas tal como son generadas en la fuente.
Aungue obviamente la humedad no constituye un problema para el aparato, ésta si
podria afectar a equipos colocados aguas abajo del lavador, por lo cual debe considerarse
tal aspecto.
En un lavador Venturi se identifican tres zonas, que son: zona convergente, garganta
y zona divergente. EIl gas cargado con particulas ingresa a la zona convergente, donde

debido al cambio gradual en la seccidon transversal por donde fluye, se producira un

% Obtenido en: Syngas Treatment Unit for Small Scale Gasification - Application to IC Engine Gas
Quality Requirement
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incremento en la velocidad del gas hasta alcanzar un valor maximo en la zona que se
conoce como garganta.

Para llevar a cabo la captacién de particulas, se inyecta agua en la zona donde el
gas, y por lo tanto las particulas alcanzan su mayor velocidad, produciéndose asi el
rompimiento de la tensién superficial del agua y dando lugar a la formacién de pequenas

gotas del liquido.

Ingreso del liquidoe
ZOMNA CONVERGENTE

Ingreso del liquido
- GARGANTA

ZOMNA DIWVERGEMNTE

Figura 5.3. Identificacion de zonas y principio de operacion de un lavador Venturi

Esto resultara en el contacto fisico entre las gotas del liquido de lavado y las
particulas, de manera que éstas ultimas seran removidas de la descarga gaseosa.

La velocidad relativa entre las gotas del liquido de lavado y las particulas a
removerse, es el parametro mas importante en todo lavador de gases destinado a la
remocion de particulas. Esto se debe a que los mecanismos fisicos por los cuales las
particulas son capturadas en la gotas del liquido, dependen directamente de dicha
velocidad.

Los principales parametros que influyen sobre el desempefno de un lavador Venturi
son:

e Distribucién de tamario de particula y cantidad de material particulado.
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e Temperatura, humedad y flujo de la corriente gaseosa.
e Velocidad del gas y caida de presion.

e Relacion liquido a gas.

e Tamano de las gotas del liquido.

e Tiempo de residencia.

57

Diseino

Distribuciéon de tamano de particula y eficiencia de coleccidn

Diametro aerodinamico: es el diametro que tendria una particula esférica de
densidad igual al agua (1000 kg/m®), para sedimentarse en aire tranquilo a la misma
velocidad que la particula verdadera. Las particulas que se emiten en una descarga
gaseosa contaminada, por lo general presentaran diversos diametros aerodinamicos, de
manera que al distribuirlas por rangos, las particulas correspondientes a cada uno de esos
rangos representaran un porcentaje de la masa total del muestreo, obteniéndose asi la
distribucion de tamano de particula.

Debido a que la eficiencia de remocion de un determinado equipo de control varia de
un rango a otro, es necesario expresar tal eficiencia para cada uno de los rangos.

La penetracion Pt se define como la fraccion de particulas de un diametro especifico
que no son capturadas y que por lo tanto logran atravesar el equipo de remocion; se
relaciona con la eficiencia de remocioén por medio de

Pt=1-n

Parametro de impacto

Un valor importante en el disefio de lavadores de particulas es el nimero de impacto
0 parametro de impacto Kp. El nimero de impacto Kp describe el comportamiento del
impacto inercial, el cual es el principal mecanismo de coleccion en lavadores humedos; si
Kp es grande entonces un buen numero de particulas impactaran las gotas del liquido, en
cambio si Kp es pequeno, las particulas tenderan a seguir las lineas de flujo alrededor de
las gotas.

El nimero de impacto se define:

5" Obtenido en: Sistema de remocion de material particulado.
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2 2
x _KeppdpV, div,
P gpgdd g'pg'dd

donde

K. = factor de correccion de Cunningham.

p, = densidad de particula, glem?.

dp = diametro fisico de particula, cm.

V, = velocidad de particula (igual a la del gas), cm/s.

d, = diametro de las gotas, cm.

Mg = viscosidad del gas, Poise.

d, = diametro aerodinamico de particula, cm.

El factor K, se utiliza para incluir los efectos de deslizamiento en particulas muy
pequefas, de tamafo cercano a la trayectoria media libre de las particulas del gas. Esto se

da comunmente en particulas menores a 5 ym.

Formacion de las gotas en un lavador Venturi

Los lavadores Venturi son dispositivos que proveen por si mismos la formacion de
las gotas de liquido, pues la energia requerida para la atomizacion del liquido de lavado la
proveera la corriente gaseosa acelerada en la garganta del dispositivo. Esta atomizacion
neumatica de doble fluido (gas y agua), puede presentarse en dos formas: atomizacion tipo
gota y atomizacion tipo nube.

Se considera la atomizacion tipo gota; aunque se producira un amplio rango de
tamano de las gotas, es posible predecir un diametro promedio utilizando la ecuacion de
Nukiyama-Tanasawa. A éste, se lo conoce como diametro de Sauter y se calcula por medio

de

58600 - e Q)"
d, = ["J +597. Ho [1000- LJ
Ve oL (op.)” Qs

En donde

d, = diametro medio de Sauter para las gotas, um.
V; = velocidad del gas, cm/s.

o = tension superficial del liquido, dinas/cm.

p, = densidad del liquido, g/cm?.

M, = viscosidad del liquido, poise.

Q, = flujo volumétrico del liquido, m?/s.
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Q,; = flujo volumétrico del gas, m%s.

Penetracién

Aunque se han desarrollado varias ecuaciones para predecir la penetracion y por lo
tanto la eficiencia de colecciéon en un lavador de particulas tipo Venturi, una de las mas
completas es la que desarrollé6 Calvert (1972), para la cual tomd en cuenta aspectos tales
como el tamafo de las gotas, el parametro de impacto, la concentracion de las gotas a
través de la garganta del Venturi, y el cambio continuo de velocidad entre las particulas y las
gotas.

Por lo tanto, la penetracion para un diametro de particula dado se calcula por medio
de

Pf_EXP{Q"'VG'p'-'d" .{_o.?—Kp‘r+1.4.m[Kp'hM]+ 949 ] ! }
55.Qg Bg 0.7 0.7 +Kp-f |Kp
En donde
K, = parametro de impacto calculado con la ecuacion 4.5 para la
velocidad del gas a la entrada de la garganta.

f* = factor empirico.

los demas parametros y sus unidades, son los mismos de las ecuaciones anteriores;
el diametro de Sauter dd debe estar en cm. El factor f se puede tomar como 0.25 para
particulas hidrofébicas y 0.50 para particulas hidrofilicas. En este caso, se considera que las

particulas son hidrofébicas ya que son particulas carbonosas.

Caida de presién en un lavador Venturi

Es importante conocer la caida de presion a través del dispositivo, pues de ello
dependera la demanda de energia requerida para mover el gas a través del dispositivo.

Para calcular la caida de presion se utilizara la siguiente relacion
AP =2.p,-VZ. Q -(1—x2+ x“—xz)
Qs
En donde AP es la caida de presion en dinas/cm?, y los demas factores y sus

unidades son los mismos que en las ecuaciones anteriores. El valor de X debe ser

calculado por medio de

:3'lf'CD'PG 1
16-d,-p,
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En donde

X = longitud adimensional de la garganta.

l, = longitud de la garganta, cm.

CD = coeficiente de arrastre para las gotas en funcion del diametro de Sauter.

Los demas factores y sus unidades son los mismos de las ecuaciones anteriores,
incluido dd que es el diametro medio de Sauter. Por lo general, en un lavador Venturi las
condiciones son tales que el numero de Reynolds esta entre 10 y 500; en ese rango el valor

de CD puede calcularse con:

24 4

CD = +
Re, Rel”’

A su vez, la longitud de la garganta It debe ser suficiente para proveer la eficiencia
de remocion deseada, sin embargo si es demasiado larga, existira un desperdicio de
energia innecesario en el dispositivo. La longitud 6ptima de la garganta puede calcularse

con:

I = z'dd'pL
‘ Cp Ps

en donde todos los factores y sus unidades ya han sido presentados.

Aspectos generales del diseio de un lavador Venturi

Basicamente un lavador Venturi puede ser disefiado segun las mismas
caracteristicas de un Venturi utilizado para la medicién de flujo, aunque para disminuir su
longitud total, los angulos de convergencia y divergencia pueden ser mayores. Al disefiar
un lavador de particulas de este tipo, algunos pardmetros deben ser seleccionados
arbitrariamente por el disefador. Sin embargo existen valores 6ptimos que son sugeridos
por varios autores y aunque existen ligeras diferencias de un texto a otro, resulta adecuado
utilizarlos como guia para asumir valores indispensables en el disefio.

La siguiente tabla muestra los valores mas adecuados a elegir al momento de

disefiar un lavador de particulas tipo Venturi.
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Tabla 5.8. Valores recomendados para el disefio del lavador de particulas.

Velocidad del gas en la garganta

Ve > 4575 cm/s Alta eficiencia de remocién de PM

2000 < V; <2300 cm/s  Absorcién y remocion de PM simultaneas
Relaciéon Liquido — Gas

0.26< LIG<286Im’ Remocion de PM

55<L/G <11 IIm? Absorcion de gases y remocion de PM

Caida de presion

10 < AP <150 in H,O Inferior en aplicaciones de absorcién

Dimensiones tipicas

Area de entrada / Area de la garganta = 4:1
Angulo de convergencia = 12.5°
Angulo de divergencia = 3.5°

A continuacion, se muestran los resultados del disefio del venturi. El calculo de las
dimensiones y caracteristicas del mismo, las corrientes de entrada y salida del lavador y su
composicion se presentan en el Apéndice 5-B.

Para la remocion de particulas sélidas se utiliza el modelo descrito anteriormente,
mientras que para la remocion de amoniaco se considera al lavador venturi como un
absorbedor de una uUnica etapa ideal, para lo cual se hace uso del software de simulacion
UNISIM DESIGN 390.1. Se decide el caudal de agua a utilizar con el objetivo de tener alta
eficiencia en la remociéon de particulas solidas. Se considera que la totalidad de los
alquitranes condensan y se descartan junto con el agua de lavado.

Las dimensiones del lavador venturi se observan en la Figura 5.4.

De

Tabla 5.9. Dimensiones del lavador Venturi. —

Referencia Dimensiones (m) e
Lc Longitud de zona convergente 0.32
Lg Longitud de garganta 0.98 ) .
Ld Longitud de zona divergente 1.15
Dg Diametro de la garganta 0.14
De Diametro de la entrada 0.28 g
Ds Diametro de la salida 0.28

Ds

Figura 5.4. Dimensiones del lavador Venturi.
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El caudal a utilizar se determina en funcién de los valores recomendados en la Tabla
5.8. Al realizar los calculos se obtiene que a menor caudal de agua utilizada, mayor debe
ser la velocidad del gas en la garganta del equipo. Con el objetivo de utilizar una velocidad
del gas que no se aleje mucho del valor minimo recomendado, se opta por disefar el venturi
para remocioén de particulas, con una velocidad del gas en la garganta de 50 m/s, un caudal
de agua de de 7 m®, y una temperatura de entrada del gas de 100°C.

Bajo estas condiciones, se elimina la totalidad de los solidos y tar, y se obtiene un
caudal de 1.35 kg/h de amoniaco a la salida del lavador.

A la salida del venturi, el gas se dirige a la torre de absorcién para eliminar el

amoniaco.

Absorbedor de amoniaco

Debido a que se desea minimizar la presencia de contaminantes NO, emitida a la
atmosfera, se necesita eliminar el amoniaco del gas de sintesis antes de su combustién en
el motor. Para ello se utiliza una torre de absorcion Agua-Gas de sintesis, debido a la
elevada solubilidad en agua que contiene el compuesto a eliminar.

Para gases muy solubles como el amoniaco, la resistencia controlante a la
transferencia de masa se encuentra en la pelicula liquida, por lo que se evitan los equipos
de borboteo. Entonces, se escoge trabajar con una torre de lecho empacado (Figura 5.5).
Las principales caracteristicas de este equipo son:

e Elevada area de contacto entre las fases gas y liquida,
e Bajo costo constructivo

e Alta capacidad

e Versatilidad para la operacion

e Baja fraccion volumétrica de liquido en el reactor®®

% ‘Ingenieria de las Reacciones Quimicas’ Levenspiel. 32 Edicion
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Figura 5.5. Equipo de lecho empacado de contacto gas-liquido.

Para disefar la torre de absorcion se utiliza el simulador UNISIM 390.1. En busca de
elegir los parametros de operacion del absorbedor, es necesario estimar la cantidad de
amoniaco que debe tener el gas a la salida del equipo para cumplir con las leyes de emision
de NO,.

Los valores limite para gases y vapores se dan generalmente en partes por millon de
sustancia por volumen de aire (ppm). En la Ley 19587 de Higiene y Seguridad en el Trabajo,
se estipula que la concentracion maxima permisible de concentracion NO, en aire es de 3
ppm.

Para hacer una primera estimacion de la concentracion de NO, que se obtendria a la
salida del motor, se calcula la concentracion del contaminante en el caudal volumétrico de
gas entrante al motor. Si bien el NO, se forma por la combustiéon del amoniaco dentro del
motor, si la concentracion obtenida con el caudal de gas previo a la combustién es menor a
3 ppm (maximo permitido segin Ley 19587°°), ya se puede afirmar que los gases de
combustién cumpliran con el limite legislado.

Entonces, se hace una estimacion de la concentracion de NO, que se tendria a la
entrada del motor. La corriente proveniente del lavador Venturi posee un caudal masico de
amoniaco de 1.35 kg/h, es decir un caudal molar de 79.4 mol/h. Se supone que la totalidad
de amoniaco entrante al motor forma NO,, gas mas comun de los NO,:

NH;+ 1.750, — NO, + 1.5 H,0 (1)

% Ley 19587: Ley de Higiene y Seguridad en el Trabajo.
% Dato obtenido de https://www.aeroqual.com/meet-the-nitrogen-oxide-family.
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De este modo, si el gas saliente del venturi no se trata, se obtiene una cantidad de
79.4 mol/h de NO, a la salida del motor. Se estima que el caudal volumétrico de gas en
condiciones normales antes de entrar al motor es de aproximadamente 1550 Nm3/h. El

calculo de la concentracion de NO, resulta:

79400 wel mmol
i = — = omong, —
Concentracion,, v 51.2 ==& 51.2 ppm
h

Disefo

Se disefa una torre de absorcién en contracorriente con el simulador UNISIM 390.1
en busca de disminuir la concentracion de NO, se afiade un absorbedor a la salida del
lavador Venturi. Se decide utilizar una torre rellena con flujo contracorriente del gas y el
liquido a través del empaque. El relleno elegido es anillos Pall de polipropileno de 1.5
pulgadas®’.

Para la eleccién del caudal de agua a utilizar, se tiene en cuenta que este tipo de
equipos deben tener una relacién de caudal molar Liquido/caudal molar de Gas cercana a
10.%2

A continuaciéon se informa las condiciones de entrada y salida del absorbedor, sus

dimensiones y los principales parametros de operacion (Tablas 5.10 y 5.11).

Tabla 5.10. Caracteristicas de la torre de absorcion disenada.

Figura 5.6. Absorbedor en UNISIM 390.1.

& ‘Operaciones de Transferencia de Masa’ Robert E. Treybal. 22 Edicion.
62 ‘Ingenieria de las Reacciones Quimicas’ Levenspiel. 32 Edicion.
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Torre de absorcion empacada ——— | Gas
Agua limpio
Relleno Anillos Pall 1.5 " Polipropileno Abs -
Diametro torre (m) 0.76
% Max inundacion 44.60
Area transversal (m?) 0.46 ?;;%eas
de
Altura torre (m) 2.30 venturi Absorbedor
NH3 Agua?
Caida de Presion Gas (kPa) 0.33 + NH3
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Tabla 5.11. Condiciones de entrada y salida del absorbedor.

Entrada Salida
Corriente Agua Abs |Gases salida de venturi | Agua2 + NH3 Gas limpio
Temperatura (°C) 26.3 48.5 34.2 26.3
Presion (kPa) 100.0 90.1 89.8 89.8
Caudal méasico total
(kg/h) 10000.0 1820.0 10127.8 1692.2
Caudal mésico NH,
(kg/h) 0.0000 1.3483 1.3482 0.0001

Con la implementacion de esta torre de absorcion, se obtiene un caudal masico de
amoniaco de 0.0001 kg/h, es decir de 0.0059 mol/h en el gas. Por estequiometria en la
reaccion (1), se deduce que el caudal molar de NO, que se forma de la combustion del
amoniaco es 0.0059 mol/h. A partir de este valor, se vuelve a hacer una nueva estimacion

de la concentracion de NO,;:

.y _ S5Qumad mmol _
Concentracidn,;,, = m = 0.0038—=42 = 0.0038 ppm

h

De este modo, se obtiene una concentracion de NO, mucho menor a 3 ppm a la
entrada del motor, lo que garantiza una menor concentracion en los gases de combustion.
En el Capitulo 6, se determinara el caudal volumétrico de gases de combustién a la salida
del motor y se evaluara si efectivamente la concentracion de NO, resulta menor al maximo

permitido.

Lecho fijo de esponja de hierro

El proceso de lecho fijo de esponja de hierro utiliza la reaccién quimica del 6xido
férrico con H,S para endulzar la corriente de gas. Este proceso se usa en todo el mundo
para tratar gas natural, metano fabricado a partir de digestores de biogas y una variedad de
otros tipos de aire y fuentes de gas. El lecho fijo posee éxido de hierro hidratado en un
portador de virutas y virutas de madera.

El proceso de purificacién consiste en el flujo descendente de gas a través de un
lecho lleno de esponja de hierro, con el 6xido de hierro reaccionando con H,S para producir
sulfuro de hierro y agua. El agua se mueve hacia abajo a través de la cama con el gas y

debe drenarse para evitar la acumulacion.
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Figura 5.7. Representacién del proceso®

La reaccion entre H,S y oxido férrico produce agua y sulfuro férrico segun la

siguiente reaccion:
2Fe,0;+6H,S—2Fe,S;+6 H,O

La reaccion requiere la presencia de agua ligeramente alcalina y una temperatura
menor a 110°F. Si el gas no contiene suficiente vapor de agua, es necesario inyectar agua
en la corriente de entrada de gas. Adicionalmente, la alcalinidad del lecho debe
comprobarse diariamente. Un nivel de pH de 8-10 debe mantenerse a través de la inyeccion
de soda caustica con el agua.

La reaccién no es sensible a la presion y no se ve afectada por otros componentes
gaseosos. Sin embargo, los hidrocarburos liquidos, o alquitranes, deben separarse y
eliminarse efectivamente antes del tratamiento con lecho de esponja de hierro.**

El 6xido férrico esta impregnado en las astillas de madera, lo que produce un lecho
sélido con una gran area superficial de oxido férrico. Varios grados de astillas de madera se
encuentran disponible segun el contenido de 6xido de hierro. Los grados mas comunes son
6.5-, 9.0-, 15.0- y 20 Ib de o6xido de hierro/bushel. Las astillas estan contenidas en un

recipiente, y el gas acido fluye a través del lecho y reacciona con el 6xido férrico.

8 Obtenido de Hydrogen Sulfide Removal from Biogas
% Obtenido del proveedor de lechos de esponja de hierro Connelly-GPM.
(https://www.connellygpm.com/iron-sponge)
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El sulfuro férrico se puede oxidar con aire para producir azufre y regenerar el 6xido

férrico. La reaccién para la regeneracion de 6xido férrico es la siguiente:
2Fe,S;+30,-52Fe,0;+68
S, +20,-2 S0,

El paso de regeneracion debe realizarse con mucho cuidado ya que la reaccion con
el oxigeno es exotérmica. El aire debe introducirse lentamente para que el calor de reaccién
pueda disiparse. Si se introduce aire rapidamente, el calor de reaccion puede encender el
lecho.

Parte del azufre elemental producido en la etapa de regeneracion permanece en el
lecho. Después de varios ciclos, el azufre se aglomera sobre el 6xido férrico, disminuyendo
la reactividad del lecho. Tipicamente, después de 10 ciclos el lecho debe ser removido del
recipiente y reemplazarse por un lecho nuevo.

En algunos disenos, la esponja de hierro puede funcionar con regeneracioén continua
inyectando una pequefa cantidad de aire en la alimentacién de gas acido. El aire regenera
el sulfuro férrico mientras que el H,S es removido por el 6xido férrico. Este proceso no es
tan efectivo en la regeneracién del lecho como el proceso por lotes. Requiere una corriente
de aire de mayor presion y, si no se controla adecuadamente, puede crear una mezcla
explosiva de aire y gas.

Los liquidos de hidrocarburos en el gas tienden a recubrir la esponja de hierro,
inhibiendo las reacciones. El uso de un depurador de gases (gas scrubber) o un separador
de filtro adecuadamente disefiados aguas arriba de la unidad de esponja de hierro minimiza
la cantidad de liquidos que se condensan en el lecho. A veces, el proceso puede
organizarse de modo que el scrubber funcione a una temperatura mas baja o a una presién
mas alta que la unidad de esponja de hierro, de modo que no haya posibilidad de que se
condensen liquidos de hidrocarburos en la unidad de esponja de hierro.

Debido a la dificultad de controlar el paso de regeneracion, el eventual recubrimiento
del lecho con azufre elemental, el bajo costo del material de esponja de hierro y la
posibilidad de que los liquidos de hidrocarburos cubran el lecho, las unidades de esponja de
hierro normalmente funcionan en modo discontinuo. El lecho gastado se retira de la unidad
y se transporta en camion a un sitio de eliminacion. Se reemplaza con un lecho nuevo y la
unidad se vuelve a poner en servicio. (El lecho gastado reaccionara con el oxigeno en el

aire, a menos que se mantenga humedo). En las areas donde se instalan unidades de
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esponja de hierro, existen compafias de servicio que pueden reemplazar los lechos de

esponja de hierro y eliminar adecuadamente el material de desecho.®®

Diseno

En base a las velocidades de gas recomendadas para el 6ptimo funcionamiento, y
las condiciones de entrada del gas, se disefia el lecho fijo de esponja de hierro. En el
Apéndice 5-C se describe el calculo realizado para dimensionar el lecho fijo®. Se utilizan
dos con las mismas dimensiones, ya que mientras uno esta operando, el otro esta siendo

regenerado, con el objetivo de no frenar el proceso.

Tabla 5.12. Lecho fijo de esponja de hierro

Dimensiones

Diametro 333.8 cm

Altura 3 m

Fe utilizado 15 Ib/bushel
193 kg/m3

Cambiar/regenerar relleno cada 1104 dias

Eficiencia 70 %

Siempre y cuando sea regenerado y/o cambiado cada 1229 dias, la cantidad de H,S
se reducira en un 70% como minimo, resultando un caudal de salida de H,S de 0.02688
kg/h. En el capitulo 6 se analizara si la cantidad removida es suficiente para que el gas
cumpla con la Ley 19587 de Higiene y Seguridad en el Trabajo, cuya concentracion limite

de SO, es de 2 ppm.

% Informacidn acerca de la esponja de hierro obtenida en Qil and Gas Separators
% Obtenido en Gas Sweetening
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Capitulo 6: Equipos auxiliares e integracion energética

En el presente capitulo, se define:

- Almacenamiento y alimentacion de materia prima.

- Silos de 327m* se implementaran tres, que equivalen a tres dias de
produccién. Uno estara conectado a la cinta transportadora

- Cinta transportadora: desde silo hasta tolvas de alimentacién. Tiene una
longitud de 63 m y ancho de 0.4 m.

- Tolva de alimentaciéon del gasificador: consiste en dos compartimentos
conicos de 2m de alto en total. Puede almacenar una hora de produccion.

- Salida char de gasificadores y ciclones.

- Valvula rotatoria en el fondo del gasificador

- Tornillo sin fin: Transporta los residuos carbonosos desde los equipos
mencionados hasta el horno rotatorio. Tiene una longitud de 20m, un
diametro de 0.15m y una velocidad de 0.13m/s.

- Intercambiadores de calor. Mediante el analisis Pinch, se definieron dos
intercambiadores de calor.

- Gas de sintesis/ aire: area de intercambio de calor 45m?. Enfria el gas desde
918 a 720K y calienta el aire de 293 a 759 K. La temperatura final del aire se
calculd en base a un balance energético en el gasificador.

- Gas de sintesis/ agua: area de intercambio de calor 28m?. Caudal necesario
de agua: 11m®h. Se enfria en gas desde 720 hasta 373K y se calienta el
agua desde 30 a 50°C. La misma es enfriada en torre y recirculada.

- Planta de tratamiento de agua. Se recircula el agua utilizada en venturi y absorbedor,
por lo tanto, la misma consiste en: filtros para la retencion del tar y particulas sdlidas;
reaccion en tanque agitado con acido sulfirico y posterior evaporacion, para la
eliminacion del amoniaco del agua y generacién de sulfato de amonio como
producto secundario; torre de enfriamiento; depdsito; bombas.

- Grupo electrogeno: consiste en un generador a gas Catterpillar de 737 kWe

- Antorcha: se implementa por seguridad. Tiene capacidad de 1500 Nm?/h.

- Dimensiones y colores de cafierias

- Impulsion de fluidos:

- Dos ventiladores para la corriente de proceso

- 6 bombas para el circuito de corriente auxiliar
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- 4 forzadores de aire
Balance energético de la planta: Se consume 74.5 kWe, por lo tanto, la potencia realmente

generada por la planta es de 662 kWe.
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Introduccion

Los servicios auxiliares se definen como los servicios indispensables para el
funcionamiento de los equipos y el proceso, estos no forman parte directa de los mismos,
pero sin ellos llevar a cabo el proceso resultaria imposible. Es una de las areas claves para
mantener la operacion optima y continua de la planta.

Para el correcto funcionamiento de una planta quimica es muy importante la
existencia de plantas de servicios auxiliares siendo las mas relevantes: generacién de calor,
de frio, de energia eléctrica, de aire comprimido, tratamiento del agua de proceso y de
aguas residuales, recogida, acondicionamiento y almacenamiento de residuos,
almacenamiento de productos auxiliares y mantenimiento de equipos e instalaciones.

La mayoria de los procesos industriales involucran la transferencia de calor ya sea
de una corriente de proceso a otra corriente de proceso o de una corriente de servicio
auxiliar a una corriente de proceso. Para lograr el objetivo de recuperacion maxima de
energia o de requerimiento minimo de energia se requiere de una red de intercambio de
calor apropiada. Con la ayuda de los conceptos del analisis “Pinch”, el disefio de redes se

ha vuelto muy sistematico y metadico.

Sistemas auxiliares de procesos

A continuacion se describen los equipos auxiliares, desde el almacenamiento de la
materia prima hasta el final del proceso en el cual se genera energia eléctrica, entre los que
se pueden mencionar los equipos de transporte de materiales y los equipos de intercambio
de calor.

Cabe destacar que el agua necesaria para mantener la planta en funcionamiento se
extrae de pozo. El agua se recicla con el fin de disminuir la extraccién de este recurso.

Para un mejor entendimiento, estos equipos se presentan segun el recorrido de la

materia prima y el producto hasta su etapa final.

Almacenamiento y alimentacion de materia prima
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Se plantea almacenar la materia prima en silos e utilizar una cinta transportadora
para el transporte hacia las tolvas de los gasificadores. La tolva de alimentacion consiste en
un sistema de doble compuerta con un control de nivel del gasificador para mantener una
alimentacion continua al equipo evitando el ingreso de aire por el tope.

El sistema propuesto se describe a continuacion.

Almacenamiento: Silos

Para el almacenamiento de la cascara de mani, se propone utilizar 3 silos
comerciales con una capacidad de aproximadamente 330 m®. Se escoge trabajar con silos
elevados para poder alimentar la cinta transportadora por el fondo de los mismos. Las

caracteristicas principales de los compartimientos a utilizar se muestran en la Tabla 6.1.

Tabla 6.1. Caracteristicas principales de silo elegido.

Silos aéreos EDECAN standard

Fabricante Gentile Hermanos

Caracteristicas Base metalica elevada standard

Pendiente del cono de 30°

Altura cilindro (m) 9
Diametro (m) 6.8
Altura total (m) 11
Volumen de almacenamiento (m?) 327

Luego, la implementacion de 3 silos permite almacenar un total de 981 m® de
materia prima. A partir de la densidad aparente de la cascara de mani se determina cuantas

toneladas se guardan en cada silo:

=327 md 77 %& , Lion _ 95 179 fon

Ton m® * 1000 kg silo

cascara de mani p/ silo

La eleccion de estos silos se basa en que estos equipos permiten almacenar
suficiente materia prima para alimentar al sistema de gasificacion durante 3 dias. Ante un
eventual freno en el abastecimiento de cascara de mani, la planta puede continuar en
operacion durante 3 dias hasta que se continte con el abastecimiento. Recordando que la
planta consume 1 ton/h de cascara de mani, se verifica el tiempo de operacion:

25.179 ©L4 3 silos 1 dia

Tiempo de operaciodn (dias) = | @ * Sap 3.15 dias
h
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Alimentacion: Cinta transportadora®’

El procesamiento de un producto industrial esta sujeto a diferentes movimientos, ya
sean de sentido vertical, horizontal o inclinados. Las cintas transportadoras posees un rol
importante en los diferentes procesos industriales debido a varias razones entre las que se
destacan las grandes distancias a las que se puede efectuar el transporte, su facilidad de
adaptacion al terreno, su gran capacidad de transporte, la posibilidad del transporte de

diversos tipos de materiales, entre otras.

Definicion de parametros principales
Lo primero que se debe conocer al proyectar una cinta transportadora son las
caracteristicas del material a transportar, debido a los diferentes tipos de materiales a granel
que se pueden encontrar.
e Peso especifico
El peso especifico de un material se define como su peso por unidad de volumeny
se expresa en kg/m®.
e Tamafho
El tamafo del trozo de material se define por la mayor dimension del paralelepipedo
en el cual se puede inscribir dicho trozo. Los materiales se clasifican en clasificados
(uniformes) y en no clasificados (no uniformes). De acuerdo con esta clasificacion se
selecciona un ancho de banda minimo que cumpla con las condiciones. Los datos de ancho

de banda segun el tamafio se observan en la Tabla 6.2.

Tabla 6.2. Ancho minimo de banda en funcién del tamafio (en mm).

Ancho minimo Tamaiios
de Banda Uniforme Mixto
400 50 1040
S0y 75 150
650 125 200
B0 170 300
100 250 4]
1200 350 500
1400 A0 G
1ai 450 650
1800 500 T00
2000 550 750
2200 hIH] L]

®7 Obtenido de "Caracteristicas fisico mecdnicas y andlisis de calidad de granos". Julio Ernesto
Ospina Machado. Bogota D.C 2001
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La cascara de mani es un material muy liviano, su peso especifico es
aproximadamente 77 kg/m°. Su tamafio no supera los 2.5 centimetros de largo, 1.5
centimetros de ancho y un centimetro de espesor. De la Tabla 6.1 se obtiene un ancho de
banda de 400 mm (0.4 m).

e Angulo de reposo (a) y angulo de sobrecarga (B)

El angulo de reposo es formado por la horizontal y la generatriz del cono que se
forma al verter el material desde cierta altura. Este se considera un angulo estatico, con lo
cual la fluidez sera mayor para materiales que tengan angulos de sobrecarga pequenos.

El angulo de sobrecarga, también llamado angulo de reposo dinamico, es el que se
forma en el perfil transversal de las cintas cargadas, y generalmente es el angulo de reposo

menos un valor variable entre 5° y 20°. Estos angulos se pueden observar en la Figura 6.1.

- i {4 8
g Sn
g

i

. ____T__;;--..,.

Figura 6.1. angulos de reposo y sobrecarga.

El angulo de reposo para el mani (y se asume que la cascara tiene el mismo
comportamiento) es de 30° y el angulo de sobrecarga es de 20°. Estos valores se obtienen

de bibliografia y se pueden observar en las Tablas 6.3 y 6.4.

Tabla 6.3. Angulo de reposo para diferentes materiales.

10.0 375
Oud Porgrsis 35.0 38.7 1
Garbanzo 126 a7 1
Caté Trillado 12.0 348 1
Man( 30.0 2
Centeno 30.0 2
Panela Granulada 23 46.0 1

Fuente: 1. Laboratorio de Postcosecha de granos. Departamento de Ingenieria
Agricola. Universidad Nacional. Bogotd.
2 ASAE. Yearbook, 1996
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Tabla 6.4. Angulo de sobrecarga segun el tipo de material.

Surcharge Angle of Material

Surcharge ‘
Angle Type & Condition of Materials
(degree)
10 Dry fine materials.

B S it ]

i When bulk materials (coal, gravel, most ores,
etc.) are transported by ordinary equipment

under ordimary conditions.

0 When the material is comparatively large and
the loading facility is properly arranged so that
the maternal s constantly loaded on the belt
in a2 uniform and full manner

Fuente: Conveyor Belt Design Manual, Bridgestone

e Angulo de méaxima inclinacién (3)

Es el angulo bajo el cual el material puede ser transportado sobre una banda sin
necesidad de usar bandas especiales que evitan el deslizamiento del material. Este angulo
maximo de inclinaciéon esta determinado por la friccion entre el material y la banda. El
angulo maximo de inclinacién es menor que el angulo de sobrecarga.

e Abrasividad

Es una propiedad importante a la hora de seleccionar el tipo de cinta transportadora,
el espesor y el numero de capas de la cubierta de la misma.

En la Tabla 6.5 se presentan las caracteristicas de diferentes materiales al ser
transportados por una cinta transportadora. De la misma se observa que los materiales con
tamafo y peso especifico similar a la cascara de mani poseen un angulo de inclinacion
maxima de 20°, y los materiales mas finos poseen angulos menores. Por cuestiones de
asegurar el transporte de la cascara de mani se opta por utilizar una banda con 10° de

inclinacion.

Tabla 6.5. Caracteristicas de los materiales.
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TAMARNO PrR0 .“ﬁll\l'lfpii AXIMA
MATERIAL P E&Fi::_ﬁ:g;fﬂ REPOSO « | DE L.-\:.-\.\'D.-i ABRASIVIDAD
ARCILLA fina 3 1,0-1,6 - 15 Muy abrasiva
Arena seca 3 1,5-1.8 350 16e-18 Muy abrasiva
Asfalo 15 .75 g i Ha-18 Albrasivo
Basalto 75-1500 1.4-1.7 2735 18 Abrasivo
Caliza 3-15 1.3-1.5 38e 18 Abrasivo
Cal 3 0.6 40 21 Abrasiva
Cemento 2.5-40 1,3-1.5 E 15=-20y Muy abrasiva
Cenizas carbon 10-75 0,7-0,8 45- 20 Algo Abrasivo
Cuarzo 15 1.3-1.45 20290 18 No Abrasivo
Escoria 3-10 1.3-1.4 30 11 Muy Abrasiva
Giranito 10-150 1.4-1.5 35e 18 Muy Abrasivo
Grava 10-75 1,5-1,7 320 20 Muy Abrasivo
Harina 025 0,6-0,9 O-10 10 No Abrasivo
Ticrra 2.5-10 1.2-1.3 350 17 -
Coke 3-15 0,5-1 3450 18 Muy abrasivo
Lignito 15 0,7-1 40 18=-22 Abrasivo
Fosfatos 3 | 260 11 Abrasivo
Nitratos de Sodio 75 1.1-1.4 24 11 No Abrasivo
Cobre 75 1,9-22 30450 20 Muy Abrasivo

e Capacidad a transportar

La capacidad requerida es expresada en toneladas por hora (t/h), y es el valor
maximo de capacidad requerida por el proceso, de acuerdo con las condiciones del usuario.
Esta capacidad se emplea en los calculos de las tensiones en la banda y la potencia
requerida para accionar la cinta transportadora.

Se parte de la siguiente ecuacion:

0=3600%v+Adxyxk

Donde
Q: Capacidad de transporte de la banda [t/h]
v: Velocidad de la banda [m/s]
A: Seccion transversal del material sobre la banda [m®]
v : Peso especifico del material [t/m?]

k: Coeficiente de reduccion de capacidad por inclinacion [-]

e Coeficiente de reduccion de capacidad por inclinacion (k)
La norma DIN 22101 indica los factores por lo que hay que multiplicar los valores de

la capacidad para obtener los valores reales. Estos se observan en la Tabla 6.6.

Tabla 6.6. Factores de reduccion de capacidad por inclinacion segin norma DIN 22101

Inclinacion [*] 2| 4 [ ] 110 12 | 14 | 16 | 18 | 20
Factor de Reduccion K I | 099 (098 | 097 095 | 093 (091 089085 081

e \elocidad
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A la hora de determinar la velocidad, en general, interesa que sea la maxima
admisible (que permita la capacidad), pues de esta forma los anchos de banda seran mas
pequenos y por ello mas econémicos, pero a la hora de su eleccion, se debe tener en
cuenta la influencia del material y las caracteristicas de las que depende.

Siendo muy dificil de valorar todas estas caracteristicas, se consideran Unicamente
las relaciones empiricas que han determinado por procesos experimentales, dichas

caracteristicas se detallan en la Tabla 6.7.

Tabla 6.7. Relacién empirica ancho de banda-velocidad / tamafio de material

Ancho minimo | Tamafios maximos (mm) Velocidad miaxima en m/'s)
"“{z':;l’ Uniforme Mixto A B C D

400 50 100 2 62 200 204 1,31
S0y il 150 2 62 2 62 204 168
650 125 200 135 2.62 2.62 168
200 170 100 138 138 2.62 209
1000 250 400 4,19 1,38 1,35 209
1200 350 500 4.19 3,35 3,35 262
1400 400 Gl 4.19 3,35 3,35 335
L& 450 650 4.19 4.19 3,35 335
(B 1001 500 700 4,19 4,19 3,35 335
2000 550 750 5,24 4.19 1,35 3,35
2200 [N s 5,24 5,24 419 4,19

A- Matenales hgeros deshizables, no abrasivos con peso especifico de 0.5 -1 T/m3

B- Matenales no abrasives o muy poco abrasivo con tamafio medio, peso especifico de 1 - 1,5 T/m3

C- Matenales medianamente abrasivos y pesados, con peso especificode 1,52 2 T/m3

D- Matenales muy abrasivos pesados v cortantes, peso especifico mayor a 2 T/im3

La cascara de mani corresponde a un material tipo A
e Seccidn transversal
La seccion transversal del material a transportar depende del ancho de banda y el
angulo de sobrecarga, asi como de la longitud de los rodillos de |la banda. Todas estas
magnitudes, dependen a su vez del material a transportar.
Para calcular el valor de la seccion transversal, se han aplicado las ecuaciones
descritas en el catalogo del fabricante Dunlop.

e Rodillo plano
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Rodilio plano

Figura 6.2. Configuracion de rodillo plano.

Se opta por rodillos planos por la facilidad de transporte de la materia prima, como
asi también el bajo caudal a transportar ya que las otras configuraciones poseen una gran
capacidad de transporte.

Las ecuaciones para el area son las siguientes:

A=0.25xtan(B) « (I + (b — 1) * cos(y))* b=0.9%B—0.05
Donde
A :Seccion transversal [m?]
B : Angulo de sobrecarga [°]
v : Angulo de artesa [°]
| : Longitud de rodillos [m]
B : Ancho de banda [m]

La longitud de los rodillos se debe establecer segun la configuracion deseada por el

usuario, de acuerdo con la Tabla 6.8.

Tabla 6.8. Longitud de rodillos en funcién del ancho de banda y la configuraciéon deseada

L OMGITUD DE LOS BODILLC }
AR LONGITUD DE I BODILLOE fmm
[DE Flat ¢ ol 3l
BAMDA
B

[rmm|

30
400
500
&0
650
B
1K
12400
1400
TEL
1830
200
2200
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e Potencia parcial de la banda

Los esfuerzos a los que esta sometida la banda transportadora en funcionamiento,
varian a lo largo de su recorrido. Para dimensionar y calcular la potencia necesaria, es
necesario determinar la tensién que actuan en la seccion de mayor esfuerzo, en particular
para bandas transportadoras que presentan caracteristicas como inclinaciones superiores a
5°, recorridos descendentes o longitudes excesivamente elevadas. Para llevar a cabo la

determinacion de la potencia se deben considerar por separado tres tipos diferentes.
1) Potencia para mover la cinta en vacio y cargada con desplazamiento

horizontal.

La primera representa la potencia necesaria para mover la cinta en vacio, y la
segunda potencia necesaria para mover la cinta cargada con desplazamiento

horizontal.

_ Cbxv+QOm
Pl1= Clkf

Donde:

Cb: Factor de ancho de banda

v: Velocidad de la banda [m/s]

Qm: Capacidad de transporte de la banda [t/h]

Cl: Factor de longitud de la banda

kf: Factor de servicio

P1: Potencia [kW]

Los valores de Cb, Cl y kf se pueden obtener de las Tablas 6.9, 6.10 y 6.11.

respectivamente.

Tabla 6.9. Factor de ancho de banda Cb

Ancho de Banda [mm)
Pesa especifico | . | o | 500 |60 |s00| 1000 | 1200 | 1400 | 1600 | 1800 2000 | 2200
¥t/ m3]
< 31 | 54 | 67 |81 [108] 1233 | 194 | 227 [200 | - | - | -
1<y <2 36 | 59 | 76 |92 [126] 187 | 277 | 320 | 468 | 554 | 691 | 745
y>2 - |65 | 86 |103[144| 241 | 360 | 414 | 644 | 727 | 957 | 1033

Tabla 6.10. Factor de longitud de banda CI
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Longitudm) | 3 | 4 [5[ 6 [ 8] w15 1]
L 667 | 625 [555| 526 | 454 | 417 | 370 | 323 |286
Longitud [m] | 25 | 32 (40| 50 | 63 [ 80 | 90 | 100 |150
CL 2500 [ 222 192 167 | 145 119 10& o3 | 77
LnnEiiud [ 2000 | 250 | 300 350 | 400 | 450 [ 500 | 5500 | 600
L 63 | 53 a7 40 [ 37 ] 33| 31 [ 28 |26
Lungi'lud [m] TOO | S0 |00 | D000 | 1000 20040 | =200

[ 23 20 I8 7 12 4 b

Tabla 6.11. Factor de servicio, segun condiciones de trabajo kf

Condiciones de Trabajo ki

Favorables, buena alimentacion, bajas velocidades 1,17

Mormal, condiciones estandar. 1

Desfavorables, baja temperatura y alta velocidad. 0874074

Temperaturas extremadamente bajas. 0,57

2) Potencia para elevar la carga a cierta altura
La siguiente potencia es la necesaria para elevar el material hasta una cierta
altura, o en caso de cinta descendente, la potencia generada necesaria para frenar
el descenso del material.

_ HxOm
P2 = 367

Donde:

H: Altura de la banda transportadora [m]

Qm: Capacidad de transporte de la banda [t/h]
P2: Potencia [kW]

3) Potencia necesaria para vencer rozamientos de trippers, dispositivos de
limpieza y guias
La ultima de las potencias, es la necesaria para vencer las resistencias
generadas por elementos secundarios, como son descargadores (Trippers),
dispositivos de limpieza, y guias de carga o faldones
P3=Pa+Pb+Pc
Donde:
Pa: Potencia debida a los trippers [kW]
Pb: Potencia debida a los dispositivos de limpieza [kW]
Pc: Potencia debida a dispositivos guias de carga y faldones [kW]

Los valores de Pa, Pb y Pc se obtienen de |la Tabla 6.12.
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Tabla 6.12. Potencias adicionales necesarias para otros dispositivos

POTENCIA ADICIONALES
Ancho de Banda [m] P?E:Tiu
Trippers, = 500 0.8
Pa
= 10H) 1.5
= 1000 23
Dispositivos de Tipo de contacte Presion
limpicea Contacte Simple 0.3-Bv
Ph Contacto de Presion clevada 1,5-B-v
Guias de Longitud Lf |m|
Carga Pe Diesde punto de carga | O lavLf
Donde:

B: Ancho de banda [m]
v: Velocidad [m/s]

Lf: Longitud de guias o faldones [m]*

*Longitud entre 2 guias consecutivas. A falta de informacion estructural se utiliza la longitud de la banda

e Potencia total (parcial)

La suma de todas las potencias anteriormente descritas constituye la potencia total

necesaria para que la banda tenga un funcionamiento correcto.
PTr=P1+P2+P3

Los métodos para conectar el motor con el tambor motriz son numerosos. Estas
transmisiones generan pérdidas mecanicas que deben ser consideradas para determinar la
potencia real del motor. Por lo tanto, para obtener la potencia que requiere el motor se debe
considerar el rendimiento "n" y la eficiencia "€" de la transmision. El rendimiento del motor se
puede estimar en un rango entre 85% y 95%, mientras que eficiencias mecanicas de

equipos reductores de velocidad pueden verse en la Tabla 6.13.

Tabla 6.13. Eficiencia de los diferentes mecanismos

Tipo de mecanismo reductor Eficiencia
Poleas v bandas en V Q4%
Cadena de rodillos 93%
Cadena de rodillos lubncados en aceite 95%
Reductor de engranajes helicoidales, una reduccion 95%
Reductor de engranajes helicoidales, doble reduccion 9%
Reductor de engranajes helicoidales, tnple reduccion 93%
Reductor de tromillo sin fin (relacion 20:1) 9
Reductor de tromillo sin fin (relacion 20:1 a 6l:1) T%
Reductor de tronillo sin fin (relacion 60:1 a 100:1 ) i
Reductor de engranajes rectos {mecanizados) S0
Reducior de engranajes rectios | fundidos) 5%
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Finalmente la potencia necesaria del motor para su funcionamiento es:
PM=2£L

L
Donde:
1N : Rendimiento del motor

¢: Eficiencia mecanica

Los datos de la cinta a utilizar se presentan en la Tabla 6.14, mientras que los

calculos de disefio se presentan en el Apéndice A.

Tabla 6.14. Disefio de la banda transportadora.

Ancho de banda 04 m
Long. de rodillo 0.5 m
Longitud de banda 63 m
Velocidad 0.088 m/s
Qm 1 ton/h
Qm max 2.038 ton/h
Potencia necesaria 1.448 kW

Alimentacion:Tolva de alimentacion
Diseno

El tamano y disefio de la tolva son importantes pues se debe mantener un nivel de
materia prima alimentada y se debe evitar el ingreso de aire al reactor. Mientras mas alta
sea la columna de cascara alimentada, menor sera la posibilidad de que ingrese aire al
reactor por otro lugar que no sea la boquilla disefiada para aquello. Ademas, para tener un
mejor sellado del reactor se decide trabajar con un sistema de doble compuerta (Figura 6.3).
Para el disefio del sistema, se utiliza como referencia el sistema de doble compuerta

utilizado en los gasificadores comerciales del fabricante ‘Ankur’®.

68 Mas informacion en https://www.ankurscientific.com/
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D1

D2
Compuerta 1
Ds
D4
Compuerta 2

Ds= Dgasificadnr

N A e ] Sistema de control de nivel

Figura 6.3. Sistema de doble compuerta para alimentacion al gasificador.

El sistema disenado tiene una altura de 2 m en total, consiste de dos
compartimientos cénicos para la cascara de mani y en dos compuertas controladas por un

sistema de control de nivel. Las dimensiones de los compartimientos propuestos son:
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Tabla 6.15. Dimensiones del sistema disenado.

Diametro 1 (m) 25

Compartimiento Diametro 2 (m) 1.2

superior Altura (m) 0.93
Didmetro 3 (m) 2

Compartimiento Diametro 4 (m) 1.2

inferior Altura (m) 0.95

Las dimensiones propuestas se eligieron para que se pueda almacenar
aproximadamente 1 hora de la alimentacion, es decir 333 kg de cascara de mani. A partir de
la densidad aparente de la cascara de mani y las dimensiones de los compartimientos se

verifica esta propuesta de disefo:

Vcompartimiemo = %lzmm * (Dszuperior + Dsuperior * Dinferior + Dinferior) Y Pcascara de mani = 77 %
Vsuperior = 2.80 m3 M ASA 55cara de mani — Vsuperior * Peascara de mani 215.6 kg
Vinferior = 2.05 m3 MaSacéscara de mani — Vilzferior * Peascara de mani — 157.9 kg

Vtotal =485 m3 Masacéscam de mani Total — 373.5 kg

La tolva propuesta tiene un sistema de control de nivel en la parte superior del
gasificador disefiado en el Capitulo 4. Se conoce que el volumen de materia prima que
ingresa al reactor con la apertura de la compuerta 2 es de 2.05 m?, por lo tanto a partir de
este dato y del diametro del gasificador es posible calcular a qué altura debe ubicarse el

indicador de nivel.

2
_ T *Dga&{fiz'udm'

V inferior — 4

* altura

2
2.05m® = ﬂzfﬁL * altura

= 3,4
altura = 2.05 m> « e 08 0.6 m

Entonces, el medidor del sistema de control de nivel debe ubicarse como minimo 0.6
m debajo de la compuerta 2 para que ingrese la biomasa y la compuerta cierre sin
obstrucciones.
El sistema de control funciona de la siguiente manera:
1. Abre la compuerta 2 cuando el nivel del gasificador es menor al deseado.

2. Ingreso de materia prima, la compuerta 2 se cierra.
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3. Se abre la compuerta 1 para volver a cargar el compartimiento 2.
4. Se cierra la compuerta 1y se vuelve a cargar el primer compartimiento con la
materia prima cargada con la cinta transportadora.
Una vez en funcionamiento la planta, se pueden regular las velocidades hasta llegar

al funcionamiento 6ptimo de este sistema de alimentacion.

Salida de Soélidos

Valvula rotatoria

Para el ingreso de los sdlidos a la linea de transporte existen distintos sistemas,
entre los mas utilizados se pueden mencionar las valvulas rotatorias y los llamados blow
tanks.

Una valvula rotatoria consta de paletas soldadas a un eje donde el hueco entre las
paletas llenas y vacias hace que dicho eje gire. Los lados de alta y baja presién estan
aislados por espacios herméticos entre las paletas y la carcasa . El caudal alimentado es
directamente proporcional al volumen desplazado en el rotor y a su velocidad de rotacion.

Su funcionamiento se puede observar en la Figura 6.4.

Figura 6.4. Funcionamiento de una valvula rotatoria.
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Tornillo sin fin®

Se propone utilizar un sistema de tornillo sin fin para la eliminacion de los restos
sélidos contenidos en el gasificador debido a las condiciones en las que se encuentra este
residuo que imposibilita el uso de otros tipos de transporte de sdélidos.

Un transportador normalizado de tornillo sin fin esta constituido por una hélice
montada sobre un eje que se encuentra suspendido en un canal, generalmente en forma

de"U", como se muestra en la Figura 6.5.

Figura 6.5. Tornillo de recoleccion de solidos.

Principio de funcionamiento

Un volumen de material a granel es cargado en el punto A de entrada al equipo y a
medida que el sin fin gira, el material avanza linealmente hacia el punto B de descarga,
ocupando un volumen dentro del equipo durante el viaje (Figura 6.6). Dicho volumen
depende del nivel de llenado del recipiente medido desde el fondo. Dicho nivel se mantiene
aproximadamente constante a medida que transcurre el tiempo de transporte, Un grupo
motorreductor situado en uno de los extremos del eje del tornillo hace girar la hélice que

arrastra el producto a transportar.

% Obtenido de: “Manual de transportadores helicoidales; Calculo de Transportadores
de Tornillo Sin Fin; Software para disefio de transportadores de tornillo sin fin”
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Figura 6.6. Transporte mediante tornillo.

Si bien se recomienda utilizar estos equipos para materiales no abrasivos, existe una

gran variedad de materiales que se pueden transportar con un tornillo sin fin en las

industrias. La CEMA (Conveyor Equipment Manufacture Association), publica anualmente

una tabla actualizada de los materiales manejables con transportadores de tornillo sin fin,

Dicha tabla detalla informacién sobre las caracteristicas de los materiales para los cuales se

han construido satisfactoriamente transportadores de tornillo.

Tablas 6.16 y 6.17. Materiales transportables con tornillo sin fin.

122|Carbon (Hulla, Lignito) 37-45 D3-35T
123|Carbdn de hueso 27-40 B6-3%
124|Carbén de hueso, Palvo 20-25 A100-25Y
125|Carbon de Madera, en Trozos 18-28 D3-45Q
126|Carbon de Madera, Molido 18-28 A100-45
127 |Carbon Fino para arena de fundicion 65 B6-35
128 Carbon Mineral Bituminoso, de Mina 40-60 | D3-35LNXY
129]Carbon Mineral Bituminoso, de Mina, granel 43-50 C1/2-45T
130|Carbon Mineral Bituminoso, de Mina, seleccionado 1/2° |  45-50 D3-35QV
131 |Carbon Mineral de Antracita 55-61 BB-35TY
132|Carbon Mineral de Antracita, Seleccionada 1/2" 49-61 C1/2-26
158} Ceniza de alto hormo 57 | D337
160|Ceniza de Caldera, Seca 30-45 A40-36LM |
161 Ceniza de carbon 40 D3-36T
162 Ceniza de carbdn, mojada 1/2" 45-50 C12-46T7
163] Ceniza de carbén, mojada 3" 45-50 D3-46T
164 Ceniza de carbdn, Seca 1/2" 35-45 C1/2-46TY
1651 Ceniza de carbdn, Seca 3" 35-40 D3-46T
166 | Ceniza de hueso (Fosfato Tricalcio) 40-50 A100-45
167 Ceniza Negra, Molida 105 B6-35
1681 Ceniza Volante 30-45 A40-36M

169

Cenizas muy Finas (ver Ceniza Volante)

La informacién de las Tablas 6.16 y 6.17 esta encolumnada de la siguiente manera:

1. Descripcién del material, nombre comun del material considerado

2. El peso especifico del material, expresado en libras por pie cubico
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3. El codigo del material, es una codificacion especial que hace CEMA para
representar ciertas caracteristicas de los materiales. La traducciéon de esta

representacion es mostrada en la Tabla 6.18 y en la Figura 6.7.

c12 4 5 T
T Otras
Tamafio caracteristicas
Fluidez Abrasidad

Figura 6.7. Lectura del codigo CEMA de un material.

Tabla 6.18. Designacion de cé6digo CEMA segun caracteristicas del material.

CARACTERISTICAS DE UN MATERIAL AL GRANEL

Caracteristicas de material includas Dasignacion
de codigo
Densidad Densidad de volimen, Suala Actual
I Lbsipied
Malla No. 200 (0,00297) y por debajo AZ00
Muy Fino |Malla Mo. 100 (0,00587) y por debajo A100
Maila No. 40 (0.016%) y por debapo AdD
Fino _ |Malla No. 6 {0.132"] y por debajo B6&
112" y por debajo (Malla 6 a 1/27) ciz
Tamafo | Granular |3" y por debajo (12 a 37) D3
7"y por debap (3" 3 77) D7
167 y por debayo (0" a 167) D16
Trozos |Amiba de 162 a ser especificado DX
X = Tamafio Maximo
Irregular |Fibroso, Cilindrico, etc

Fluido muy libre
Fluidez Fluida libre
Fluido promedio
Fluido lento
Abrasidad media
Abrasividad Abrasidad moderada
Abrasidad extrema
Acumulacion y enduracimiento
Genera estitica eléctrica
Descomposicitn -Se deteriora en almacenamenio
Flamabihdad
Se vuelva plastico o tiende a suvisarnce
Muy polvoso
Se orea y se convierie en fluido
Explosividad
Propiedades Pegajoso - Adhesion
Miscelaneas Contaminable - Afecta Liso
0 Degradable - Afecta Uso
Peligros Expide Humo o Gases Tdxicos Peligrosos
Altamente Comosivo
Medianamente Comosivo
Higroscopico
Se enirelaza, enreda o aglomera
Fresencia de aceies
Se comprime bajo presion
Muy ligero - puede ser levantado por el viento
Tempearatura elevada

N XS CCANTODOZE~Xe TG M|~ o o|a wn =|m

Como se explico anteriormente, a pesar de que el carbén y las cenizas son
materiales abrasivos, existen equipos de tornillo sin fin capaces de transportar estos

materiales.
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Componentes del sistema

Hélice

Para el manejo de materiales y productos normales, la hélice de un transportador de
tornillo estd normalmente fabricada en chapa de acero al carbono de 3 a 4 mm de espesor.
En la Tabla 6.19 se muestran los distintos tipos de hélices, segun el tipo de material

a transportar y de la funcién a realizar.

Tabla 6.19. Tipos de hélice.

- Tipo de Material para -
Al ol e Transportar / Aplicacion s
Hélice continua, de pasoigual al | Tipo de hélice normal para A A AT
diametro transporte de sdlidos (VAR VALY \
Helice de gran paso, de15a2 Se utiliza para productos que fluyen o N, W N
veces el diametro muy bien N AT

Se utiliza en tornillos sin fin
inclinados hasta unos 20-25°, o

Hélice de pequefio paso, cuando se quiere un prolongado WA AONANA
normalmente la mitad del diametro | tiempo de permanencia del producto =?-'—ru==-i=-rr_?.f '
en el transportador con el objeto de
enfriarlo, secarlo, etc.

Utilizado para comprasion de ;
Hélice de paso variable productos, como es el caso de las 'B@%w

prensas de tornillo.

- i . Se utiliza como extractor dosificador 96%%# )
Hélice de didmetro variable de solidos de tolvas. #,3"0 =

Tipo de hélice adecuada para
Hélice de cinta productos que producen
atascamiento.

Hélice mezcladora, con dos hélices
tipo cinta, uno a derecha y otroa | Se utiliza como equipo mezclador
izquierda

Helice mezcladora, con eje provisto

e ' r
de paletas Se utiliza como equipo mezclador

Carcasa

156



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

La paredes metalicas que cierran y envuelven al transportador forman la carcasa (o
artesa) del tornillo, y sirve para contener el material y separarlo del ambiente exterior.
Normalmente, la carcasa de los transportadores esta fabricada en chapa de acero al
carbono de 3 a 6 mm de espesor

Cuando se trata de la manipulacion de productos altamente abrasivos o corrosivos,
o bien por razones sanitarias, las paredes de la carcasa se construyen en acero inoxidable.
En la carcasa se colocan tanto las bocas de carga (normalmente situada en la tapa
superior) como la de descarga (situada en el canaldn), dispuestas de acuerdo con las
necesidades del proceso tecnoldgico.

En algunos casos, por necesidades higiénicas, sanitarias o de otra indole, las
paredes de la carcasa del transportador son totalmente cerradas y herméticas, configurando

una especie de tubo dentro del cual gira el sin fin.

Grupo motriz

Para el accionamiento de giro del eje del tornillo es necesario la instalacién en el
sistema del transportador de un grupo motriz, normalmente de accionamiento eléctrico.

La velocidad de giro (n) de los transportadores de tornillo depende, entre otros
factores, de la naturaleza del material a transportar. En este sentido y segun el tipo de
material a desplazar, la velocidad de giro del tornillo suele estar comprendida, con buena
aproximacion, entre los siguientes rangos:

e para materiales pesados — n= 50 r.p.m.

e para materiales ligeros — n < 150 r.p.m.

En general, se cumple que la velocidad de giro de un transportador de tornillo es

inversamente proporcional a:
e el peso a granel del material a transportar
e del grado de abrasividad del material a transportar
e diametro del tornillo.

Por otro lado, la maxima velocidad de giro a la que puede trabajar un tornillo sin fin
depende de, ademas de la naturaleza del material a transportar, del diametro total del
tornillo.

En la Tabla 6.20 se indica la velocidad de giro recomendada para un transportador

de tornillo en funcion de la clase de material y del didmetro del tornillo
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Tabla 6.20. Velocidad de giro de tornillo en funcion de material y diametro de tornillo.

Diimetro del Velocidad maxima (r.p.m.) segun la clase de material (*)
tornillo (MM.) | clage| | Clasell | Claselll | Claselv | ClaseV
100 180 120 a0 70 a0
200 160 110 a0 65 a0
300 140 100 70 60 25
400 120 a0 60 55 25
500 100 80 50 50 25
600 90 [ 45 45 25
En donde:
1. Materiales de Clase I: son principalmente materiales pulverulentos, no

abrasivos, que tienen un peso especifico que se sitia entre 0.4 - 0.7 ton/m®
aproximadamente, y que fluyen faciimente. Entre los materiales
pertenecientes a esta clase estan:

a. Cebada, trigo, malta, arroz y similares.

b. Harina de trigo y similares.

c. Carbén en polvo.

d. Cal hidratada y pulverizada.
Materiales de Clase Il: son materiales que se presentan en granos o
pequefos tamafos, mezclados en polvo, son de naturaleza no abrasiva, que
fluyen facilmente. Su peso especifico se sitia entre 0.6 - 0.8 ton/m?. Entre los
materiales pertenecientes a esta clase estan:

a. Alumbre en polvo.

b. Haba de soja.

c. Granos de café, cacao y maiz.

d. Carbén de hulla en finos y menudos.

e. Cal hidratada.

3. Materiales de Clase lll: son materiales semi-abrasivos de pequefio tamafio,

mezclados con polvos, con peso especifico que se situa entre 0.6 - 1.2
ton/m>. Entre los materiales pertenecientes a esta clase estan:

a. Boérax

b. Carbon vegetal.

c. Corcho troceado.
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d. Pulpa de papel.

e. Leche en polvo.

f. Sal.
g. Almidon.
h. Azucar refinada.

i. Jabodn pulverizado.

4. Materiales de Clase IV: son materiales semi-abrasivos o abrasivos,
granulares o pequefos tamanos en mezcla con polvos. Son materiales con
un peso especifico que se sitia entre 0.8 - 1.6 ton/m®. Entre los materiales
pertenecientes a esta clase estan:

a. Harina de huesos.

b. Cemento.

c. Arcilla.

d. Azufre.

e. Arena.

f. Polvo de piedra caliza.

g. Azucar sin refinar.

5. Materiales de Clase V: son materiales abrasivos, troceados o en polvo, como
pueden ser cenizas, hollines de conductos de humos, cuarzo pulverizado,
arena silicea. Esta clase de materiales, al ser de naturaleza abrasiva, se
debe evitar que entre en contacto con soportes y cojinetes. Como norma
general, NO es aconsejable utilizar transportadores de tornillo sin fin para

transportar esta clase de material.
Paso y Diametro del tornillo

En todo transportador el paso de tornillo, también conocido como paso de hélice, se
define como la distancia entre dos hélices consecutivas en la direccion del eje del tornillo,

segun se puede ver en la Figura 6.8.

Longitud de transporte

PASD |

Figura 6.8. Paso de tornillo y longitud de transporte.
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En general, la dimensién para el paso de los transportadores de tornillo suele estar
comprendida entre 0.5 y 1 veces la medida del diametro del mismo, siendo mayor cuanto
mas ligera sea la carga que se vaya a transportar con el tornillo. En cuanto al diametro de la
hélice del tornillo, su dimensién es inversamente proporcional a la velocidad de giro del eje,
es decir, para velocidades de giro mas elevadas supondra un tornillo de hélices mas
estrechas.

En general, la dimension del diametro que hay que emplear en los transportadores
de tornillo depende también del tipo de material a transportar, cumpliéndose de manera muy
aproximada la siguiente relacion:

Para materiales homogéneos, el diametro del tornillo sera, al menos, 12 veces
mayor que el diametro de los pedazos a transportar;

Para materiales heterogéneos, el diametro del tornillo sera 4 veces mayor que el

mayor diametro de los pedazos a transportar.
Capacidad de transporte

Antes de conocer las expresiones matematicas que permiten obtener el flujo de
material que puede desplazar un transportador de tornillo, es necesario definir los siguientes
conceptos:

e Area de relleno (S):
El area de relleno (S) del canalén que ocupa el material que mueve el transportador,
se puede obtener mediante la siguiente expresion:
S=Ax %DZ
en donde,
S es el area de relleno del transportador, en m?
D es el didametro del canalén del transportador, en m
A es el coeficiente de relleno de la seccion.

Este coeficiente de relleno (A) debe ser menor que la unidad con objeto de evitar que
se produzca amontonamiento del material que dificulte su correcto flujo a lo largo del
canalon.

En la siguiente tabla se indican los valores del coeficiente de relleno (A) en funcion

del tipo de carga que transporta el tornillo:

Tabla 6.21. Tipo de carga de relleno y coeficiente de relleno.
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Tipo de carga Coeficiente de relleno, A
Pesada y abrasiva 0,125
Pesada y poco abrasiva 0,25
Ligera y poco abrasiva 0,32
Ligera y no abrasiva 0.4

e \elocidad de desplazamiento del transportador (v):

La velocidad de desplazamiento (v) del transportador es la velocidad con la que
desplaza el material en la direccion longitudinal del eje del tornillo. Depende tanto del paso
del tornillo como de su velocidad de giro.

La expresion que permite conocer la velocidad de desplazamiento en un

transportador de tornillo es la siguiente:

en donde,
v es la velocidad de desplazamiento del transportador, en m/s
p es el paso del tornillo o paso de hélice, en m

n es la velocidad de giro del eje del tornillo, en r.p.m.

Determinacion del flujo de material

La capacidad de transporte de un transportador de tornillo sin fin viene determinada

por la siguiente expresion que calcula el flujo de material transportado:
0=3600%Sxvxpsxi

donde,

Q es el flujo de material transportado, en t/h

S es el area de relleno del transportador, en m2, visto en el apartado anterior

v es la velocidad de desplazamiento del transportador, en m/s, visto en el apartado
anterior

p es la densidad del material transportado, en t/m3

i es el coeficiente de disminucion del flujo de material debido a la inclinaciéon del
transportador.

En la Tabla 6.22 se muestran los valores de este coeficiente (i) de disminucion de

flujo que indica la reduccién de capacidad de transporte debida a la inclinacion.
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Tabla 6.22. Coeficiente de disminucion de flujo en funcién de angulo de inclinacién .

Inclinacion del
canalon

f 1 09 0.6 0,7 06

o T 10° 15° 200

Si se sustituyen las expresiones que calculan el area de relleno del transportador (S)
y de la velocidad de desplazamiento (v) vistas en el apartado anterior, la capacidad de flujo

de material transportado (Q) resulta finalmente como:

Q=3600*7»*“%D2*%*p*i

Potencia de accionamiento
La potencia de accionamiento (P) de un transportador de tornillo sin fin se compone

de la suma de tres componentes principales, segun se refleja en la siguiente expresion:
P=PH+PN+Pi

en donde,

PH es la potencia necesaria para el desplazamiento horizontal del material

PN es la potencia necesaria para el accionamiento del tornillo en vacio

Pi es la potencia necesaria para el caso de un tornillo sin fin inclinado.

Para el calculo de la potencia total (P) de accionamiento de un transportador de
tornillo se debera calcular previamente las necesidades de potencia de cada tipo, segun lo
indicado en el apartado anterior, y posteriormente sumarlas para el calculo de la potencia
total.

1. Potencia para el desplazamiento horizontal del material (PH):
La potencia necesaria para realizar el desplazamiento horizontal del material se

calcula mediante la siguiente expresion:

PH(kW) = Co » 2=
en donde,
Q es el flujo de material transportado, en t/h
L es la longitud del transportador, en m
c0 es el coeficiente de resistencia del material transportado.
Para el conocer el valor de este coeficiente, se puede emplear la tabla adjunta (Tabla

6.23) obtenida empiricamente a partir del ensayo con materiales de distinta naturaleza:

Tabla 6.23. Valores de coeficiente de resistencia al transporte para distintos materiales.
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Tipo de material Valor de ¢
Harina, serrin, productos granulosos 12
Turba, sosa, polvo de carbon 16
Antracita, carbén, sal de roca 25
Yeso, arcilla seca, tierra fina, cemento, cal, arena 4

2. Potencia de accionamiento del tornillo en vacio (PN):
La potencia necesaria para el accionamiento del tornillo en vacio se puede calcular
con bastante aproximacién mediante la siguiente expresion:

PN(kW) = 2L

donde,
D es el diametro de la seccion del canaldn de la carcasa del transportador, en m

L es la longitud del transportador, en m

3. Potencia para el caso de un tornillo sin fin inclinado (Pi):

Esta componente se aplica para el caso que se use un transportador de tornillo
inclinado, donde exista una diferencia de cota (H) entre la posicion de la boca de entrada
del material y la boca de salida o de descarga.

En este caso, la potencia necesaria para realizar el desplazamiento del material por

un transportador de tornillo inclinado se emplea la siguiente expresion:

. wH
Pi(kW) =42

donde,
Q es el flujo de material transportado, en t/h

H es la altura de la instalaciéon, en m

Finalmente, la potencia total (P) necesaria para el accionamiento de un
transportador de tornillo resulta de la suma de las distintas necesidades de potencias

calculadas anteriormente:

_ . O«L | DyL OxH _ Ox(CoL+H) DsL
P=PH+PN+Pi=Cox3z+5; +5¢ == 36 1 20

Los datos del tornillo a utilizar se presentan en la Tabla 24, mientras que los calculos

de diseno se presentan en el Apéndice B.
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Tabla 6.24. Diseiio del tornillo sin fin.

Longitud 20 m
Diametro 0.1524 m
Velocidad lineal 0.127 m/s
Revoluciones 50 r.p.m.
Caudal maximo 0.375 ton/h
Potencia requerida 0.234 kW

El calculo de disefio del sistema de tornillo sin fin, como las caracteristicas del

sistema de alimentacion se muestran en el Apéndice B.

Balance energético en el gasificador

Se realiza el balance de energia en el gasificador con el objetivo de estimar la

temperatura de entrada del aire al equipo y cumplir con los requerimientos de temperatura a

la entrada de la etapa de reduccién (1150 K).

Se realiza un balance macroscopico entre las entradas al gasificador y la salida de la

etapa de oxidacion, considerando que en esta etapa del proceso no hay caida de presion.

Por tal motivo, se considera valida la Ley de Hess: La entalpia intercambiada a presion

constante en un cambio quimico es independiente del camino por el que transcurre dicho

cambio. En la Figura 6.9 se ejemplifica el método de calculo.

 Reactivos

Reacltivos

AR

AH. = 2x,C,, (25-T)

v

AH,

> Productos.

1&

AH, = 5x,C,,, (T-25) |

» Productos
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Figura 6.9.Distintos caminos termodinamicos para una reaccioén a una determinada temperatura.

La variacion de entalpia de reaccion a cualquier temperatura resulta:

AHp, = 3m, x Cp, + (25 = T)+ AHpy + Zmy 5 Cp, % (T —25)

Donde

Xm,x Cp,.x(25-T) es la variacion de entalpia para llevar a los reactivos a la

temperatura de estandar o de referencia.

AHY, es la variacion de entalpia a causa de la reaccion en condiciones estandar.
Zmy * Cp, * (T'—25) es la variacion de entalpia para llevar los productos a la

temperatura final.

El AH, puede ser calculado a partir de estdndares tabulados en entalpias de

formacion o combustion, como se muestra en la Figura 6.10.

Elementos
constituyentes
A
[e)

éReactivos > Productos !
..... \\.::\- -’/‘z’f
I
ﬂ%\\ y dfﬁ)

Productos de
combustio

Figura 6.10. Calculo del calor de reaccion

A partir de la Figura 6.10 la expresion de la entalpia de reaccidén a temperatura
estandar resulta:
AH}, =— AHY, + AH? = AH?, — AHL,

Procedimiento de calculo
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Para la realizacion de los calculos se precisan datos del calor especifico de los
compuestos involucrados. Para representar la funcionalidad de las distintas especies en
funcion de la temperatura se acudio a la informacién disponible en NIST™. Alli, se propone

expresar dicha funcionalidad de la siguiente forma:

Cp° = A+Bst+Cxf+D st +E/f [—=] t=T/1000 [K]

Donde se utilizaron los valores presentados en la Tabla 6.25.

70 Obtenido del Webbook de NIST.
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Tabla 6.25. Coeficientes de las capacidades calorificas.

A B C D E
CO 25.56759 6.096130 4.054656 -2.671301 0.131021
CO, 2499735 55.18696 -33.69137 7.948387 -0.136638
H,O g 30.092 6.832514 6.793435 -2.53448 0.082139
H,O | -203.6060 1523.29 -3196.413 2474.455 3.855326
N, 19.50583 19.88705 -8.598535 1.369784 0.527601
CH, -0.703029 108.4773 -42.52157 5.862788 0.678565
H, 33.066178 -11.363417 11.432816 -2.772874 -0.158558
0, 31.32234 -20.23531 57.86644 -36.50624 -0.007374
c* 14.724 6.41 0 0 -0.721
Biomasa ** 2.415 0.091 0 0 0

*Obtenido de las tablas otorgadas por la Catedra de Termodinamica.
** Obtenido de ‘Three zone modeling of Downdraft biomass Gasification: Equilibrium and

finite Kinetic Approach.” Roshan Budhathoki.

Otro dato de interés para realizar el calculo es el poder calorifico de la materia prima.
La cantidad de calor liberada por la quema completa de un combustible corresponde al
poder calorifico de ese combustible. Recordando lo visto en el capitulo I, el poder calorifico
de la cascara de mani es de 17690 kJ/kg.

El proceso analizado se trata de una pirdlisis seguido de una combustion que se
completa, considerando el aire ingresado, en un 23%. La entalpia de reaccion teniendo en

cuenta solamente la combustion se expresa de la siguiente manera:
—AH ., = Masa de biomasa * 0.23 = P oder calorifico
~AH 0y = My, % 0.23 % PC

En la ecuacion anterior, se considera que el AHj es igual al porcentaje de
combustién que ocurre en el gasificador. Para tener en cuenta la pirdlisis es necesario
obtener un AH de pirdlisis para la biomasa utilizada. La pirdlisis es el proceso de
descomposicidon térmica, con poca presencia de oxigeno, que ocurre entre 300 y 500 °C.
Como aproximacion se considera que el AH de pirdlisis estandar es aproximadamente igual

a la energia necesaria para calentar la biomasa hasta la temperatura de pirdlisis de 300 °C.
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El término de combustién implicitamente tiene incluida la parte de pirdlisis debido a que esta
constituye las reacciones de inicio y acompafiamiento del proceso de combustion, por lo
que la suposicién del cambio de la entalpia de la pirdlisis igual al calentamiento de la
biomasa sdlo se aplicaria al porcentaje no combustionado. Si bien esta aproximacién no
considera el término de entalpia de las reacciones de pirdlisis, el término “calentamiento”
permite incorporar un término que indica la energia que es necesaria para que ocurra la
pirdlisis. La estimacion es grosera, pero permite tener en cuenta el término de pirdlisis, el
cual implica que se necesita entregar mayor energia al sistema.
Entonces, la entalpia de pirdlisis resulta:
AH?%,. = (1—0.23) * Masa de biomasa + Cp % (T —298)
AH®

Piro

=(1-0.23)xmy, = Cp,, * (Tp—298)

La capacidad calorifica de la biomasa se expresarse en funcién de la temperatura:

Cp(T) = (0.1031 +0.003867 « T) « PM de biomasa | —4—

Sumando los dos términos, la entalpia de reaccion es:
AH = (1-0.23) x my;, * Cp,, * (Tp—298)—my, 0.23 % PC

Obtenida la expresion de AH} se procede al célculo de la temperatura de entrada

del aire en el gasificador como se muestra en la Figura 6.9.
AHy =3my « Cp, (25— T)+ AHy +Zmy « Cp, # (T —25)
donde
Emy % Cp, % (298 —Te) = (298 —Te) x [m,, x Cp,,(Tme) +m,, % Cp,(Tme)]
AH = (1-0.23) x my;, * Cp,, (Tpe) * (Tp—298)—m,, %023 xPC

Zmy % Cp, x (Tox —298) = (Tox —298) * [m¢ * Cp (Tmo) +m,,5 % Cp n(Tmo) +m,, x Cp,»(Tmo) +

+my % Cpu(Tmo) +me, x Cp  (Tmo)] + (373 —298) % myyg % Cp oo (Tml) +

Pco

(Tox =373) s mypg * CpjpgG(Tmg) + myg * A

En las expresiones anteriores

Te= Temperatura de entrada del aire al gasificador,

Tp=Temperatura de pirdlisis, considerada como el punto medio del rango de
temperaturas visto en el Capitulo 1, es decir de 300°C (573 K),

PC= Poder calorifico de la biomasa,

Tox=Temperatura de salida de la etapa de oxidacion, la cual se estimo6 en 1150 K en

el Capitulo Il del presente trabajo,

168



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

Cp= Capacidad calorifica, estan evaluados a la temperatura media del intervalo de

. Tp+298
temperatura analizado. Tme= 1428 Tpe= L= Tmo=10E8 Ty = 28

Tmg = 3732+To

A= Calor de vaporizacién del agua: 2259 kJ/kg

Los caudales masicos de los componentes para el calculo se muestran en las Tablas 6.26 y
6.27.

Tabla 6.26. Entradas al gasificador

Biomasa 0, N,

315.23

102.91

Tabla 6.27. Salida de la zona de oxidacion

C

CO

Co,

CH,

H,O

98.7

54.24

77.21

12.58

338.56

175.41

Considerando que las pérdidas de energia son despreciables debido a la aislacion
analizada en el Capitulo 1V, la temperatura de entrada del aire resulta:
Te=75643K = 756 K

Analisis Pinch en la planta

Se recurre a la utilizacion de la herramienta PINCH para obtener las curvas
compuestas de las corrientes frias y calientes de la planta, con el objetivo de poder
aprovechar el calor de cada una de las corrientes, y poder cruzarlas para poder disminuir al
minimo la cantidad de intercambiadores a utilizar.

Las corrientes que se utilizaron para el andlisis fueron:

1. Gas de sintesis, entre la salida de los tres ciclones y el venturi. Se debe enfriar
el gas resultante de la gasificacion con el objetivo de facilitar la eliminacién de
contaminantes, como es la condensacion de los alquitranes en el venturi, y evitar un
excesivo arrastre de agua. El gas sale del gasificador a 921 K. Se asume una
pérdida de 3°C en el proceso. Por lo tanto, esta corriente debe ser enfriada desde:

T1: 918 K
T2: 373 K
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Caudal masico: 2056 kg/h
2. Aire empleado para la gasificacion. Se debe precalentar el aire de ingreso al
gasificador con el objetivo de cumplir la demanda energética de la reaccién y no
alterar la performance de la misma. En base al balance realizado, el aire debe entrar
al gasificador a 756 K. Se consideraran 3°C mas por pérdidas.
T1:298 K
T2: 759 K
Caudal masico: 1324 kg/h

Se empled en el analisis Pinch, un ATmin=10°C (Figura 6.11).

T(K)

999.
899. |
799. |
699. 1
599. | — _
499. 1 SO st NS SO SN SIS ~ R S B
399, L
299. |
199. L A L L

0. 50. 100. 150. 200. 250. 300. 350. 400. 450. 500.
H (kW)

Figura 6.11. Analisis Pinch. Intercambiador gas-aire

Bajo este analisis, en el intercambiador gas-aire:
- Se enfria el gas desde 918 K hasta los 720 K.
= Se caliente el aire desde los 293 K hasta los 759 K.
El area de intercambio de calor necesario es de 45 m?. El calor a intercambiar es de
174 kW. Para enfriar el gas desde los 638 K hasta los 373 K, se debe emplear una corriente
auxiliar que sera de agua.
Se vuelve a realizar el analisis Pinch para poder estimar el area de intercambio de
calor y también el caudal de agua que sera necesario. El agua, luego de ser utilizada en el

intercambiador, se dirige a la torre de enfriamiento, a la cual no puede entrar a mas de
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50°C, para que sea eficiente. Se estima que se enfriara hasta los 30°C, por lo tanto, se
disefa el intercambiador de calor entre los 30 y 50°C de ingreso y salida de agua.
T (K)
799.
699. L. Gs-calente e
599. Lo i Fria B R S

499. 1 R U S

399. L.

299, . . . i

Figura 6.12. Analisis Pinch. Intercambiador gas-agua

Para enfriar el gas hasta los 373 K, se precisan 28 m? de area de intercambio de

calor, utilizando un caudal de agua de 11 m?®/h. El calor a intercambiar es de 284 kW.

Diseno del intercambiador gas-aire

Con el objetivo de cumplir las especificaciones energéticas anteriormente
mencionadas, se decide emplear un intercambiador de calor de tubos y coraza debido a la
facilidad que presenta este equipo para el manejo de caudales elevados.

El mismo consiste en un tubo de gran diametro (coraza) que contiene en su interior
varios tubos. Para decidir por donde va cada fluido, se debe tener en cuenta que los tubos
son mas faciles de cambiar y/o limpiar que toda la coraza. Por lo tanto, se envia al gas de
sintesis por los mismos, ya que todavia no completdé su etapa de limpieza, y al aire por la
coraza.

Para encarar el disefio del equipo, se utiliza la metodologia de calculo descrita por
Eduardo Cao en Intercambiadores de calory el programa utilizado para el analisis Pinch. En
el programa, para la estimacion del area de intercambio de calor para un determinado
requerimiento energético, se calculan los coeficientes de transferencia de calor. Estos son

estimados a partir de:
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Velocidad del fluido en tubos/coraza
Diametro del area de flujo

Propiedades del fluido (viscosidad, conductividad térmica,densidad y
capacidad calorifica). Se consideran las propiedades promedio en el rango

de temperatura considerado. Se obtuvieron las mismas del UNISIM.

Por lo tanto, se realiza el siguiente esquema de calculo iterativo:

A partir de las velocidades sugeridas para cada fluido, con el caudal

volumétrico se estima un area de flujo para cada uno, y consecutivamente,

Se calcula el area de transferencia de calor en el programa

Se buscan disefios de intercambiadores de calor que se asemejen a tales
dimensiones y velocidades de fluido.

Con el disefio propuesto, se vuelven a estimar las velocidades y area de

flujo. Cabe destacar que la pérdida de carga en el equipo no debe ser

1.
un diametro.
2.
4.
excesiva.
5.

Se vuelve a calcular el area, hasta llegar al disefio acorde.

En base a lo mencionado, para el intercambiador de calor gas de sintesis/aire, se

propone el disefio descrito en Tabla 6.28. En el Apéndice se encuentra el calculo mas

detallado. Se considerd un area de intercambio levemente superior ya que en el programa

no se considera el ensuciamiento de los tubos.

Tabla 6.28. Dimensiones del intercambiador de calor gas/aire

Pasos por los tubos

1

Pasos por la coraza

1

N° de baffles

3

Area int. calor (m2)

51

Diametro coraza (in) 33 Salida fluide del proceso

Diametro nom. tubo (in) 1 i o rifipsonis
: 1 r
Largo tubos (m) 25 o L ?_;____-_ N\
N° de tubos 255 - —%_?T’D))
Arreglo de tubos Cuadrado

Pitch (in) 1,25

ﬂ Salida fluido

refrigerante

Entrada fluido del proceso

Las condiciones de operacion se encuentran en Tabla 6.29.
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Tabla 6.29. Condiciones de operacién intercambiador de calor.

Gas de

sintesis | Aire
Velocidad (m/s) 31,29] 5,73
Caida de presion (kPa) 1,62| 0,02

Enfriamiento del agua

El intercambiador agua-gas disefia considerando que el agua saliente del

intercambiador de calor se enfria y se recircula en busca de minimizar el consumo de este
recurso.

Para disefar la torre de enfriamiento de agua, se utiliza la humedad relativa
caracteristica de Pasco y su altitud sobre el nivel del mar para calcular la temperatura de
bulbo humedo del aire en las condiciones elegidas con un diagrama psicrométrico (Figura
6.13). De este modo, se determina la temperatura mas baja a la que se puede enfriar el
agua para ser reutilizada. Ademas. se suponen las condiciones climaticas menos favorables
para la ubicacion de la planta (Pasco, Cordoba) (Tabla 6.30). Se considera que la
temperatura del aire entrante es la maxima temperatura usual del verano, por lo tanto se

tendria la menor transferencia de calor posible.

Tabla 6.30. Condiciones climaticas menos favorables para el proceso, utilizadas para el disefio.

Humedad relativa | Temperatura maxima |Altura sobre nivel del mar | Temperatura de bulbo humedo

46% 35°C 185 m 253°C
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Humedad absoluta (g de agua / kg de aire seco)

Temperatura de bulbo seco (°C)

—— HR=100% —— HR=46% @ Actual * Procio e h=78.09kJ/kg

Figura 6.13 . Diagrama psicrométrico evaluando las peores condiciones climaticas para el proceso.

Teniendo en cuenta estas condiciones, se decide ser conservador en el disefio y se
considera que ante el resto de las circunstancias la torre se encuentra sobredimensionada.

El disefio de la torre de enfriamiento se encuentra descrito en el Apéndice 6-C. La
torre propuesta se simula en UNISIM DESIGN 390.1 con los parametros de disefio
(condiciones de entrada, caudal de aire utilizado y operacion atmosférica) y el reciclo de la

corriente enfriada.

. Aire caliente

Agua

taorre ”‘

1 Aglia
recjrculo

. U
ﬁure torre

Torre de
t1enfriamiento

Figura 6.14. Torre de enfriamiento en simulador UNISIM 390.1.
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Tabla 6.31. Corrientes de entrada y salida simuladas de la torre de enfriamiento.

Corriente Agua a torre 1 Aire torre 1 Agua recirculo Aire caliente
Fraccién vapor 0.0 1.0 0.0 1.0
Temperatura (°C) 49.5 35.0 29.9 449
Flujo masico (kg/h) 11000.0 8114.0 10647.9 8466.1

g Agua/ kg Aire seco - 21.0 - 65.3
Humedad relativa (%) - 46.0 - 100.0

Para reponer las pérdidas de agua en el enfriamiento se agrega agua de pozo antes

de volver a ingresar el agua al intercambiador de calor (Tabla 6.32).

~f—
Agua reposicion 2
Agua
n MIX-103

Agua
3
interc
Agla
regjrculo

—
Gases Gases
int 1 J Intercambiador int2

Gas-Agua

Agua
s@lida
inferc

Figura 6.15. Reposicion y recirculacion de agua enfriada en simulador UNISIM 390.1.

Tabla 6.32. Corrientes de para recirculacion a intercambiador de calor.

Corriente Agua recirculo Agua reposicién 2 Agua int
Temperatura (°C) 29.9 25.0 29.7
Flujo masico (kg/h) 10647.9 352.1 11000.0

Planta tratamiento y recirculacién de agua

La salida inferior del lavador Venturi se encuentra compuesta por agua contaminada

con los sélidos y el tar removido. En busca de recircular el agua utilizada, se propone tener
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una planta de tratamiento de agua. Ademas de limpiar la corriente del Venturi, también se

elimina el amoniaco absorbido en el lavador y en el absorbedor posterior.

La planta propuesta consiste en un depdsito de agua, una bomba, un multifiltro, un

filtro de tela, un reactor homogéneo, un evaporador de multiple efecto con condensador y

una torre de enfriamiento (Figura 6.16).

-
Agua de,
reposicion

by

1.

Venturi

Absorbedor L
NH3 Agua

P-102 Aire sgle

Reactor y A torre
Evaporadores o gua 3

po Agus torre

—
A Reactor
y Evap

MIX-102

Qbomb

Aire
torre2

o
£

i

Torre de
enfriamiento

Figura 6.16. Diagrama esquematico de la planta de tratamiento de agua.

Depésito de agua

La finalidad del depdsito es recoger el agua que por gravedad sale del
lavador, para luego ser bombeada y que circule por los filtros para la separacién de
solidos y tar.
Bomba de agua

Se hace uso de una bomba para garantizar la circulacién del agua por el
sistema de separacién. La potencia de la bomba depende de la caida de presion de
los medios filtrantes, la altura hasta la que se deba bombear el fluido y del caudal del
mismo (aproximadamente 7 m®h). Por lo tanto, La bomba debe ser capaz de vencer
la caida de presion del circuito al caudal requerido.
Filtros de arena y astillas

Tienen la funcion de filtrar el agua que contiene sélidos en suspension y
alquitranes. La capacidad de filtrado depende del tamaro del medio filtrante (tamafio
de grano en el caso de arena y tamafo de particula en el caso de astillas). La

ventaja de utilizar astilas como medio filtrante es que estas pueden ser
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posteriormente secadas e introducidas en el gasificador para producir gas con lo que
se evita tratar el medio filtrante como residuo.
4. Filtro de tela
Se encarga de retener arena y/o astillas arrastradas por el agua luego de
pasar por los filtros.
5. Reactor homogéneo
Se alimenta un reactor TAC (tanque de agitacién continua) con la corriente de
agua proveniente de los filtros y con el agua utilizada en el absorbedor posterior al
lavador venturi. La alimentacién contiene amoniaco disuelto que debe eliminarse
para poder recircular el agua y mantener el gas de sintesis libre de amoniaco. En
estado acuoso, el amoniaco hidroliza formando hidréxido de amonio (NH,OH). Para
eliminar este compuesto, el mismo se neutraliza con acido sulfurico:
2 NH,OH(ac) + H,S0,(ac) — (NH,),S0,(ac) + 2 H,0 (])
La entalpia de la reaccidn de neutralizacion se calcula a partir de las

entalpias de formacion de los reactivos y productos:

AHi(ng,)50,) = —1181 kJ /mol x 1 mol — —1181kJ
A Hyg,0 () = —285.8 kJ /mol x 2 mol — —571.6kJ
A Hgm,s0,) = —909 kJ /mol x 1 mol — —009kJ
A Hynu,0m) = —80.8 kJ /mol x 2 mol — _161.6kJ

AH, = (1181 kJ + —571.6 kJ) — (=909 kJ + —161.6 kJ) = —682kJ

71

Por lo tanto, el calor de reaccion es exotérmico y es posible determinar la
temperatura de la corriente de salida del reactor. La corriente a tratar posee disuelto
los 4.08 kg/h de amoniaco formados en el proceso de gasificacion, por lo que se
calcula la cantidad de moles de acido sulfurico que debe utilizarse y el calor liberado

por la neutralizacion si la reaccion sucede completamente.

kg
_ 4087 kmol _ mol
Molesy;y = 72 = 0.24 &2l = 240 22
Mo
_ Molesy,; _ mol

Oy onceion = 120 W&+ 682 4L = 81778 & = —22.72 kW

El caudal total de agua proveniente del venturi y del absorbedor resulta de

10.500 kg/h. Sabiendo que la corriente resultante posee una temperatura de 40°C,

™ Obtenido de Chemestry.
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se calcula la temperatura de salida considerando que el reactor opera

adiabaticamente:

- Qreaccién sistema

Qsistema = +22.72 kW = 17350 kh_g * 361035' «4.18 kgli]"C (Tf_ 40 °C)

Tf =41.1 °C
6. Evaporador-Condensador

La corriente de agua posee a esta altura sulfato de amonio disuelto. Esta sal
tiene actualmente valor comercial como fertilizante. Para poder comercializar este
producto solido o como un liquido concentrado (40% de sal peso en peso), se
necesitaria calentar y evaporar la totalidad del agua. La evaporacion de semejante
cantidad de agua implicaria un gasto energético muy elevado, entonces se propone
utilizar un evaporador de multiple efecto (Figura 6.17) para evaporar el 50% del
agua.

Esta tecnologia consiste en un conjunto de evaporadores conectados entre si
en serie en el que el vacio aumenta progresivamente del primero al ultimo. Esto
hace que la temperatura de ebullicién, en principio, vaya disminuyendo, por lo que
es posible utilizar el vapor generado en un evaporador (o efecto) como fluido
calefactor del siguiente efecto, produciéndose un efecto cascada. Su principal
ventaja respecto a un unico evaporador reside en el ahorro tanto de fluido calefactor
como de fluido refrigerante. Para tratar caudales elevados, ésta es una de las

opciones mas competitivas a nivel econémico.” "

Vapor T Vapor T3 Vapor T; Hacia el
condensador
vacio

Alimentacién, T 48] 2) 3)

— > ——ee ]
T] ! Tz T}

— ) RN N

Vapor de I

Agua, Ty Condensado
Concentrado Concentrado Producto
del primer del segundo concentrado

efecto efecto

Figura 6.17. Evaporador de triple efecto con alimentacion hacia adelante.

La alimentacion de vapor calefactor del primer evaporador se considera que

proviene de la empresa productora de mani (Manisel S.A.). El vapor generado puede

2 Obtenido de “Fundamentos de la evaporacién al vacio”
3 ‘Procesos de transporte y operaciones unitarias’. C.J. Geankopolis. 32 Edicion
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condensarse y luego enfriarse en una torre de enfriamiento para su recirculacion. La
solucién con la sal disuelta puede posteriormente ser tratada por ésmosis inversa
para obtener una concentraciéon de sal apta para la comercializacion. Sin embargo,
en este trabajo no se continda con el analisis.
7. Torre de enfriamiento

El agua libre de la sal que se obtiene de los evaporadores debe enfriarse en
una torre de enfriamiento para ser reutilizada en el Venturi y en el absorbedor. Se
disefa una torre de enfriamiento repitiendo el procedimiento realizado para el
enfriamiento de agua de los intercambiadores de calor. En busca de conocer la
composicion de las corrientes efluentes de la torre, ésta se simula en UNISIM
DESIGN 390.1 con parametros como condiciones de entrada, caudal de aire
utilizado y operacion atmosférica. Se considera que la temperatura del agua a la
entrada es de 90°C (proveniente de sistema de evaporadores) que se enfria hasta
30°C, teniendo en cuenta las condiciones climaticas descritas anteriormente.

Finalmente, el caudal de agua disponible para recircular resulta de 8675 kg/h.
Antes de ser reutilizada, se repone el agua perdida con agua de pozo a 25 °C hasta

obtener el caudal necesario para el Venturi y el absorbedor.

Impulsion de corrientes

Gas de sintesis

Los equipos para compresion y movimiento de gases se clasifican teniendo en
cuenta el intervalo de diferencia de presién que pueden producir. Segun este criterio el
orden creciente es, ventiladores-soplantes-compresores.

Las caidas de presién desde el gasificador hasta el motor de combustién interna se
presentan en Tabla 6.33. Las pérdidas de carga marcadas en la tabla se suponen de la
siguiente manera. En busca de ser conservadores, se sobreestiman las caidas de presidn
en las canerias con un valor de 300 Pa en cada tramo entre equipos. Este valor podria
determinarse analiticamente si se conociera la longitud de tramo recto de cada tramo y los
accesorios utilizados (codos, reducciones, entre otros). Por otro, la pérdida de carga del
segundo intercambiador se considera igual a la del primer intercambiador de calor. Este
valor se encuentra sobreestimado porque a partir de las areas de cada intercambiador
puede deducirse que el intercambiador agua-gas tiene un menor tamaro y probablemente

una menor pérdida de carga.
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Tabla 6.33. Caidas de presion del gas de sintesis a través del proceso.

delta P | Presion sin ventilador Presién con
(kPa) (kPa) VENTILADOR | ventilador (kPa)
Salida gasificadores 0,3 101,0 101,0
Tramo cafieria 1 0,3 100,7 100,7
Salida ciclones 0,7 100,0 100,0
Union triple + Tramo cafieria 2 0,5 99,5 5 105,0
Salida intercambiador de calor
gas/aire 1,6 97,9 103,4
Tramo cafieria 3 0,3 97,6 103,1
Salida intercambiador de calor
gas/agua 1,6 96,0 101,5
Tramo cafieria 4 0,3 95,7 101,2
Salida venturi 5,2 90,5 96,0
Tramo caferia 5 0,3 90,2 95,7
Salida absorbedor 0,3 89,9 95,4
Tramo cafieria 6 0,3 89,6 5 100,4
Salida lecho fijo edh 1,2 88,4 99,2
Tramo cafieria 7 0,2 88,2 99,0

Entrada Motor

Los ventiladores centrifugos pueden aumentar la presion del gas entre 1,3 y 15 kPa

y manejar grandes caudales, por lo tanto, estos equipos son aptos para este proceso’.

Cabe destacar que no aumentan la temperatura del gas ya que no lo comprimen, y segun el

material y el disefio que tengan, pueden ser utilizados a temperaturas elevadas, y ser

resistentes a la abrasion por parte de los sélidos arrastrados.

Se colocara un ventilador centrifugo entre la union triple y el intercambiador gas/aire

(Ventilador 1), con el objetivo de vencer la caida de presién de los equipos aguas abajo y no

perjudicar su performance (Tabla 6.33). Se colocara también un ventilador centrifugo entre

la salida del absorbedor y la entrada al lecho de esponja de hierro (Ventilador 2). Para evitar

™ Obtenido de “Operaciones Unitarias en Ingenieria Quimica. Mc Cabe Smith”
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que el ventilador se dane por el arrastre de agua proveniente del absorbedor, se
considerara un 20% mas de altura de relleno arriba de la entrada del agua. La caida de
presion a vencer de cada ventilador se encuentra detallada en la Tabla 6.33.

La implementacion de estos impulsores centrifugos permite trabajar durante todo el
proceso con condiciones cercanas a las atmosféricas. De este modo, se considera que los
disefios realizados en el Capitulo V y en el presente capitulo no presentaran cambios

significativos.

Aire a los gasificadores

En busca de garantizar el ingreso del aire necesario para el sistema de gasificacion,
se utiliza un forzador a la entrada del intercambiador aire-gas para vencer la caida de
presion de este equipo. Esta pérdida de carga para el aire resulta de 20 Pa. Para el calculo
de la potencia del forzador, se considera una caida de presién de 300 Pa ya que el aire no
solo debe pasar por el intercambiador, si no que también debe ser impulsado hasta los

gasificadores.

Circuito de agua

Se deben implementar bombas centrifugas para garantizar su circulacién en los
siguientes tramos:

- Intercambiador de calor gas/agua - Torre de enfriamiento : 1
- Venturi - Absorbedor- evaporadores: 5
El tramo que presenta mas caida de presion es el del venturi-absorbedor. Por lo
tanto, se estima la potencia necesaria en ese tramo, y se sobreestima el resto de las

mismas.
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Grupo electrogeno’™

Potencia del motor cuando se utiliza gas pobre

La potencia de un motor que funciona con gas pobre vendra determinada por los
mismos factores que en el caso de los motores que funcionan con combustibles liquidos, es
decir:

- el valor calorifico de la mezcla combustible de gas pobre y aire que entra en el motor
en cada golpe de combustion;

- la cantidad de mezcla combustible que entra en el motor durante cada golpe de
combustion;

- la eficiencia con que el motor transforma la energia térmica de la mezcla
combustible en energia mecanica (potencia en el eje);

- el numero de golpes de combustién (numero de revoluciones por minuto: rpm);

La adaptacion de un motor para funcionar con gas pobre o con doble combustible
lleva generalmente a una reduccién de la potencia. A continuacion se analizan las razones

asi como las posibilidades de reducir al minimo la pérdida de potencia.

a. Valor calorifico de la mezcla

El valor calorifico del gas pobre depende de las cantidades relativas de los
diferentes componentes combustibles: mondxido de carbono, hidrégeno y metano. El valor
calorifico de estos tres gases se presenta en la Tabla 6.34.

Sin embargo, a fin de conseguir la combustién, el gas pobre tiene que mezclarse con
una cantidad apropiada de aire. La mezcla combustible tendra un menor valor calorifico, por
unidad de volumen, que el gas pobre solo.

Las cantidades de oxigeno necesarias para una combustion completa (combustion
estequiométrica) de cada uno de los componentes del combustible, se presentan también
en la Tabla 6.34.

s Obtenido de El Gas de Madera como Combustible para Motores
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Tabla 6.34. Valores calorificos y demandas estequiométricas de O, de los gases combustibles del syngas

Gas Valor kJ/Nm?® Demanda estequiométrica de oxigeno (m®/m3)
CO 12655 0.5

H, 10770 0.5
CH, 35825 2.0

Los valores calorificos del gas pobre y de las mezclas con aire son alrededor de
2500 kJ/m3. Cuando se compara este valor con el valor calorifico de una mezcla
estequiométrica de gasolina y aire (alrededor de 3 800 kJ/m3), resulta evidente la diferencia
de potencia de salida entre un motor determinado alimentado con gasolina y con gas pobre.
Puede esperarse una pérdida de potencia de alrededor del 35% como resultado del menor

valor calorifico de la mezcla de gas pobre y aire.

b. Cantidad de mezcla combustible suministrada al cilindro

La cantidad de mezcla combustible que entra realmente en el cilindro de un motor
viene determinada por el volumen del cilindro y la presién del gas en éste en el momento
del cierre de la valvula de entrada.

El volumen del cilindro es una constante para un motor dado. La presion real de
la mezcla combustible al comienzo de la carrera de compresién depende, sin embargo, de
las caracteristicas del motor (especialmente el disefio de la tubuladura de admisién vy el
paso de admision de aire), de la velocidad del motor (mayores velocidades tienden a
traducirse en menores presiones) y de la presion del gas que entra en la tubuladura de
admision de aire. Los dos primeros factores estan incorporados en la denominada
"eficiencia volumétrica" del motor, que se define como la relacién entre la presion real del
gas en el cilindro y la presion normal (1 atm). Normalmente, cuando los motores funcionan a
las velocidades de disefio, muestran eficiencias volumétricas que varian entre 0.7 y 0.9.

La presion del gas en la tubuladura de admision de aire depende de la caida de
presion en todo el sistema de gasificacion, es decir, gasificador, refrigerador/depurador y
carburador gas/aire. Esta caida reduce de nuevo la presion de entrada con un factor de 0.9.

En resumen, hay que llegar a la conclusiéon de que la cantidad real de gas
combustible disponible en el cilindro sera sélo del 0.65 al 0.80 del valor maximo
tedrico, debido a las pérdidas de presion en el recorrido hasta el cilindro. Esto reduciria

I6gicamente la potencia maxima de salida del motor.
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c. Eficiencia del motor
La eficiencia con que un motor puede transformar la energia térmica del combustible

en potencia mecanica (eje) depende en primer lugar del indice de compresion del motor.

o«

Incyementc tedrico de la eficiencia térmica

2 < - L 1 2 [E] £ J

—_—

Indice de compresidn

Figura 6.18. Relacion entre el indice de compresion y la eficiencia térmica de un motor.

En el caso de los motores alimentados con gasolina, el indice posible de compresién
esta limitado por el numero de "octanos" del combustible, que es una medida del indice de
compresion en que tiene lugar la detonacion o "golpeteo" (que puede ocasionar serios
danos al motor). Las mezclas de gas pobre y aire presentan unos numeros de octanos
superiores a los de las mezclas de gasolina y aire.

Por este motivo, pueden emplearse unos indices de compresion superiores (hasta
1:11) con el gas pobre, lo que se traduce en una mejor eficiencia térmica del motor y en un

aumento relativo de la potencia de salida en el eje del motor.

d. Velocidad del motor
Como la potencia del motor se define por unidad de tiempo, dicha potencia depende
de la velocidad.
Para motores diesel, la potencia de salida esta en relacién aproximadamente lineal
con las rpm. Para motores con encendido de chispa el incremento de potencia es inferior al

lineal debido a los cambios de los diferentes factores de eficiencia.
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Cuando se calcula la potencia de salida de un motor de 4 tiempos, hay que dejar un
margen por el hecho de que soélo una de cada dos rotaciones representa un golpe o carrera
de compresion y combustion.

La velocidad maxima de los motores alimentados con gas pobre viene limitada
por la velocidad de combustion de la mezcla combustible de gas pobre y aire. Como
esta velocidad es baja, en comparacion con las mezclas combustibles de gasolina y aire, la
eficiencia del motor puede caer muchisimo si la velocidad de combustion de la mezcla y la
velocidad media del piston se hacen del mismo orden de magnitud.

En los tipos de motores que se producen actualmente en serie, cabe esperar que
este fenomeno se produzca a velocidades del motor de alrededor de 2 500 rpm. Los
motores alimentados con gas pobre deben por tanto funcionar generalmente por

debajo de esta velocidad.

Disefio
Balance de masa en el motor

Para realizar la combustion del gas dentro del motor se utiliza aire como
comburente, en condiciones normales de presion y temperatura. Se toman como hipétesis
las siguientes consideraciones: se produce la combustidon completa, se introduce un exceso
de aire de hasta el 10%’®, y se forma SO, y NO, a partir de H,S y NH, respectivamente.

Se regulara el ingreso del syngas al motor por una electrovalvula.

Las reacciones de combustion son:

2C0+0,—-2C0,
2H,+ 0, — 2H,0
CH,+20, - CO,+2H,0
NH;+ 1750, — NO, + 1.5 H,0
2 H ,S + 30,— 250, + 2H,0

En base a las reacciones mencionadas, se precisa de 1799.57 kg/h de aire
estequiométrico. Por lo tanto, el caudal real empleado sera de 1979.53 kg/h. En el Apéndice
E se puede observar el calculo mas detallado.

A partir del balance de masa, se estima la entrada y salida de contaminantes del

motor en Tabla 6.35, asumiendo combustion completa.

6 Obtenido de Disefio de una planta de gasificacion con cogeneracién para el aprovechamiento
energético de la cascarilla de arroz
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Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

Entrada Salida
Contaminantes kg/h mol/h kg/h mol/h
NH, 0.0001 0.0059 0.0000 0.0000
H,S 0.0266 0.7835 0.0000 0.0000
NO, 0.0000 0.0000 0.0003 0.0059
SO, 0.0000 0.0000 0.0501 0.7835

Eleccién del grupo electrégeno

En base a los poderes calorificos de CH,, H, y CO, se vuelve a calcular el poder

calorifico inferior (PCI) del gas, como se realizé en el Capitulo II, resultando de 4.5 MJ/Nm?®.

Con el PCl, y el caudal del gas en CNPT"’, que resulta de 0.38 Nm?®/s, se estima que

la potencia disponible del gas de sintesis obtenido es de 1706.5 kW.

Se buscé en los catalogos de Caterpillar generadores de potencia eléctrica a gas.

Para ello, se buscé equipos cuya potencia maxima esté comprendida entre los 1000 y 2000

kVA. A partir de la velocidad del motor en rpm y su cilindrada, se estima el volumen maximo

de gas que puede entrar al motor, y afectando por una eficiencia volumétrica del 80%, se

calcula cuanto entra en realidad. Se busca que esta ultima esté cercana al caudal de

syngas generado, para que no se desperdicie ni se sobredimensione al equipo. En la Tabla

6.36 se pueden observar los distintos motores evaluados. Los pasos seguidos para el

calculo se pueden seguir en el Apéndice 6-E.

Tabla 6.36. Analisis de generadores a gas serie CG170 de Caterpillar para el presente trabajo

Caterpillar
CG170-12 | CG170-16 | CG170-20 [ CG170-12 |CG170-16 | CG170-16 (60
(50 HZ)| | (50HZ) | (50H2) | (60 HZ)| | (60 HZ) | HZ) |
Motor 1200 kWe | 1560 kWe | 2000 kWe | 1200 kWe |[1560 kWe 2000 kWe
Cilindrada (D) 53.10 70.80 88.50 53.10 70.80 88.50
rpm 1500.00 1500.00 1500.00 1800.00 1800.00 1800.00
Entrada max. de aire/gas
(m3/s) 0.66 0.89 1.11 0.80 1.06 1.33
Coef aire/gas est 1,1:1,0 1,1:1,0 1,1:1,0 1,1:11 1,1:1,2 1,1:1,3
Max. entrada de gas (m3/s) 0.32 0.42 0.53 0.38 0.51 0.63
Eficiencia vol. del gas (f) 0.80 0.80 0.80 0.80 0.80 0.80
Entrada real del gas (m3/s) 0.25 0.34 0.42 0.30 0.40 0.51

" Condiciones normales de presion y temperatura
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Pci gas (MJ/Nm3) 4.50 4.50 4.50 4.50 4.50 4.50
Potencia térmica gas (MW) 1.14 1.52 1.90 1.37 1.82 2.28
Max. eficiencia eléctrica 0.44 0.42 0.44 0.42 0.41 0.41
Potencia eléctrica (kWe) 501 638 835 574 747 934
Max. eficiencia térmica 0.44 0.44 0.43 0.44 0.44 0.44
Potencia térmica (kWt) 500.99 667.99 816.01 601.19 801.59 1001.99
Potencia total (kW) 1001.99 | 1305.62 1651.00 1175.06 1548.53 1935.66

En base a lo analizado, se decide utilizar el generador CG170-16 (60 HZ) |1560
kWe. Con el mismo, se estima que la potencia eléctrica obtenida sera de 747 kWe, que es
menos de la mitad de la maxima que puede obtener el motor en continuo. Esto se debe a
que el syngas posee un poder calorifico mucho menor que si fuera gas natural o biogas.

Los humos de combustion, segun el catalogo de Caterpillar para la quema de
biogas, se refrigeran hasta 150°C, ya que cuenta con camisa de enfriamiento con agua.

Las especificaciones del generador elegido se puede observar en el Apéndice 6-E.
Se utilizé para el calculo las eficiencias obtenidas para biogas, ya que no se disponian para

syngas.

Antorcha

Las antorchas son elementos de seguridad y proteccidon para el medio ambiente. Los
productos de combustion son ambientalmente mas ecologicos que los gases no quemados.
Los objetivos principales de la antorcha son la liberacibn de gas en situaciones de
emergencia y quemar de forma segura y controlada estos gases no utilizables, evitando su
emisién directa a la atmdsfera. La antorcha debe quemar el gas producido en exceso y no
utilizado, como en el caso de una parada del motor de combustion.

Para realizar la combustion dentro de la antorcha se emplea aire como comburente
en condiciones normales de presion y temperatura. Ademas, se toman como hipotesis las
siguientes consideraciones:

e se produce la combustién completa,

e se introduce un exceso de aire de hasta el 30%"°,

8 Antorchas EMISON
® Obtenido de Disefio de una planta de gasificacién con cogeneracion para el aprovechamiento
energético de la cascarilla de arroz
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e yseforma SO,y NO, a partir de H,S y NH, respectivamente.

Utilizando el mismo procedimiento de calculo que para el motor de combustidon

interna, se precisara 2339.5 kg/h de aire. En el Apéndice F se puede observar el balance

de masa en la antorcha.

Eleccién de la antorcha
Se busca en el catalogo de Emison una antorcha acorde al caudal de syngas

generado, que como se ha mencionado, es de 1477.6 Nm®h. El nimero que le sigue a “AS”

significa el caudal maximo de syngas en Nm?/h.

Tabla 6.37. Antorchas quemadoras de syngas, disponibles en el catalogo de Emison

Modelo Caudal volumétrico Altura del Diametro del Didametro de
del syngas (Nm’/h) tubo (mm) tubo (mm) la base (mm)
AS-100 100 600 325 450
AS-175 175 750 375 450
AS-250 250 900 400 520
AS-400 400 1250 500 600
AS-600 600 1500 600 715
AS-800 800 1750 700 900
AS-1000 1000 2000 750 1040
AS-1250 1250 2000 900 1190
AS-1500 1500 2250 1000 1350
AS-1750 1750 2250 1100 1520
AS-2000 2000 2250 1200 1700
AS-2500 2500 2500 1400 2200
AS-3000 3000 2500 1600 3000
AS-3500 3500 3000 1800 3000
A S-4000 4000 4000 2000 3000

La mas cercana al requerimiento es la AS-1500. El tubo tiene 2.25 m de altura y un

diametro de 1 m, y su base es de 1.35 m.
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Figura 6.19. Antorcha Industrial Emison

Canferias®® &'

Se entiende por caferia a todo el sistema formado por los cafios, uniones, valvulas,
tapones, todas las conexiones para el cambio de direccion de la caferia y la eventual
aislamiento exterior de esta ultima, que se emplea para la conduccién de gases, liquidos,
semiliquidos, vapores, polvos, plasticos, cableados eléctricos, etc.

Las canerias se clasifican de la siguiente forma:

- Canerias destinadas a conducir productos de servicio (agua, vapor, combustible,
etc.).
- Canerias destinadas a conducir materias primas, productos en proceso y productos

terminados.

Tabla 6,38. Colores fundamentales para caferias segiin Norma IRAM 2507

8 Norma Iram 2507.
8 Velocidades recomendadas en Apéndice.
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Producto Color fundamental

Elementos para la lucha contra el fuego (sistemas

de rociado, bocas de incendio, agua de incendio,

ignifugos, etc.)

Vapor de agua Naranja

Combustibles (liquidos y gases) Amarillo

Azul
Negro |
vacio  [Castaflo

Agua fria Verde

Aguacaiente  Verdeconfranjas naranja

A continuacion, se detallan las caferias a utilizar en la planta:

Linea de syngas
Al ser una linea de proceso, va pintada de gris con franjas naranjas, ya que una fuga

del gas implicaria un riesgo para la seguridad personal, por su toxicidad e inflamabilidad, y
ademas por su alta temperatura. Todas las uniones deben estar soldadas por tal motivo, y
también se debe poner un cartel de advertencia en cafierias a temperaturas mayores a
40°C.

Se utiliza como velocidad recomendada en caferias a la correspondiente al gas
natural, que es de 30 m/s.

Se pueden identificar distintos tramos de esta linea:

Gasificador - Unién de las tres corrientes
En este tramo, el caudal volumétrico es de 0.60 m?/s, por lo que se necesita

R
°

una cafieria de diametro interno de 160 mm. La temperatura es de 643°C
aproximadamente, por lo que se precisa de un material resistente a tal temperatura y

a agentes corrosivos presentes en el gas, como lo es el acero inoxidable.

R
%

Union de las tres corrientes- Intercambiador de calor aire/gas
El caudal se triplica (1.81 m®/s), por lo que se necesitara un diametro interno

de 277 mm. También se emplea acero inoxidable.

R
°

Intercambiador de calor aire/gas - Intercambiador de calor agua/gas
La temperatura en este tramo es de 435°C, por lo que se puede emplear una

cafneria de acero al carbono aqui y aguas debajo. El diametro es de 246 mm.
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< Intercambiador agua/gas - Venturi
Por la disminucién de temperatura hasta 100°C, el caudal volumétrico

disminuye a 0.775 m®s. Por lo tanto, el diametro en este tramo es de 181 mm.

< Venturi - Absorbedor
A la salida del venturi la corriente se encuentra a una temperatura de 48,5°C
aproximadamente, y un caudal volumétrico de 0.602 m?/s, por lo que el diametro es
de 160 mm

R
L X4

Absorbedor - Lecho de esponja de hierro
En este tramo se trata un caudal de 0.518 m®/s cuya temperatura es de 27°C,

siendo necesaria una cafieria de 148 mm de diametro

< Valvula- Motor/Antorcha
Se precisa una caneria de diametro de de las mismas caracteristicas del

tramo anterior.

Linea de aire

Para el transporte de aire la velocidad recomendada es de 20 m/s

< Forzador de aire - intercambiador gas/aire

El caudal de aire que ingresa al intercambiador es de 0.330 m*/s. Se precisa
de un didmetro de 145 mm. El material es de acero al carbono.
< Intercambiador gas/aire - Gasificadores

En el intercambiador gas/aire, el aire aumenta su temperatura de 25 a 483°C.
Se puede emplear una cafieria de acero al carbono a la salida del intercambiador,

cuyo diametro a utilizar es de 228 mm (0.819 m¥/s).

Linea de agua
Esta linea va pintada de color verde. El material a utilizar es polietileno reticulado. Se

elige debido a su flexibilidad, dureza y rentabilidad, ademas de facil instalacion y
mantenimiento. La velocidad recomendada es de 2 m/s.

Los tramos de esta linea son:
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<> Agua para el venturi
Es un caudal de 0.002 m®/s a temperatura ambiente. Se precisa un diametro
de 36 mm.

Agua para el intercambiador de calor agua/gas

R
o

Es un caudal de 0.003 m®/s a temperatura ambiente. Se precisa un diametro
de 44 mm.

Linea de aire comprimido
El aire comprimido se utiliza para instrumentos de medicién, valvulas aire

abre/cierra, etc. Se identifica con el color azul.

Linea de agua de incendios
Se considera necesaria en esta planta porque el syngas es inflamable. Se identifica

de color rojo.

Linea de electricidad

Se identifica de color negro.

Linea de gas natural

Es de hierro con pintura amarilla tipo epoxi.

Integracidn energética

Se estima la potencia realmente generada a partir de la resta de la potencia
consumida por los equipos mas energéticos de la planta.

Los gastos energéticos:

- Ventiladores centrifugos

El primer ventilador debe impulsar un caudal volumétrico de gas de sintesis de 6520
m*/h, mientras que el segundo ventilador impulsa un caudal de 1836 m3/h. Entonces, se
calcula la potencia que debe transmitir al fluido cada impulsor y se lo corrige por la densidad
del aire en condiciones estandar. Para buscar un impulsor de este tipo en un catalogo es
necesario hacer esta correccion porque los catalogos informan la potencia de los equipos

impulsando aire a temperatura ambiente y condiciones atmosféricas.
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. e 3 1.2 4
Ventilador 1:  Pot;, =AP % Q,; Em;mm =5kPax 6520 & ki m@t =345 kW

124

Ventilador 2. Pot, = AP % 0, » Ml = 5 kP a x 1836 ah L mfz =3.03 kW

Luego, para estimar la energia que consume el motor de cada impulsor es necesario

calcular la potencia bruta. Para ello, se considera una eficiencia del 70%°%:

_ _Por _
Tl POthruta 07
POty ) = =2 = 49.3 kW
Pot,

POty = 52 =43 kW
- Bombas centrifugas

Se estima la potencia consumida por las mismas, a partir del consumo de la bomba
del tramo torre de enfriamiento de agua - venturi y absorbedor.

El caudal a impulsar es de 17 m*h y la caida de presion entre el venturi, absorbedor
y torre de enfriamiento se estima de: 5 + 0.3 + 1.5 kPa = 6.8 kPa. Se considera un 20%
mas para las caferias, resultando 8.2 kPa en total. Se considera una eficiencia del 80%
para las bombas debido que las bombas reales, debido a la friccion y a otras deficiencias,

tienen un rendimiento algo menor al ideal (eficiencia 100%).%

La potencia bruta de la bomba es de:

=82 kPa % 17 & == = 0.04 kW

Pot =AP % Q,,, T

__ Poyy

Poty e = o5t = 0.05 kW

Se precisan 6 bombas, por lo tanto, la potencia consumida en total es de 0.3 kW.
= Tornillo y horno
A partir de la potencia del tornillo saliente de los gasificadores, se asume la

misma potencia al horno rotatorio. Por lo tanto, se consumen 0.46 kW.

= Cinta transportadora

Su consumo es de 2.45kW.

-> Forzadores

82 Obtenido de ‘Operaciones Unitarias en Ingenieria Quimica’ McCabe, Smith & Harriot.
8 Obtenido de ‘Operaciones Unitarias en Ingenieria Quimica’ McCabe, Smith & Harriot.
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El aire debe vencer una caida de presion de 300 Pa aproximadamente. Se

estima la potencia necesaria del mismo modo que para los ventiladores.

Pot = AP x Q,,  Hssisles — 0.3 kPa x 1081 w =L = 0.09 kW
POty = w2 = 0.13kW

Se asume la misma potencia para el quemador del forzador del horno
rotatorio, y el de las dos torres de enfriamiento. La potencia de los mismos resulta de
0.52kW.

En base al consumo de los equipos mencionados, se asume un 30% mas para

contemplar instrumentos, iluminacion, sistemas de control y otros gastos que no se tienen

en cuenta en este analisis.

En resumen, los consumos de la planta se presentan en Tabla 6.39, y en la Tabla

6.40, el balance energético de la planta.

Tabla 6.39. Consumos energéticos de la planta

Tabla 6.40. Balance energético de la planta

Potencia
Generacion 737
Consumos 74.5
Diferencia 662.5

Finalmente, se obtiene a partir del balance energético de la planta que la potencia

Potencia total

Consumos Cantidad | Potencia (kW) (kW)
Ventilador 1 1 49.3 49.3
Ventilador 2 1 4.3 4.3
Bombas 6 0.05 0.3
Forzadores 4 0.13 0.5
Cinta 1 2.45 25
Tornillo 1 0.23 0.2
Horno rotatorio 1 0.23 0.2
Extras 30%+ 17.2

74.5

neta generada por la planta resulta de 662.5 kWe.
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Capitulo 7: Analisis econdmico

En este capitulo se desarrollé el analisis econémico correspondiente a la instalacién

y puesta en marcha de la planta generadora de energia eléctrica a partir de la gasificacion

de la cascara de mani.

Para ello, primero se calculd la inversion total utilizando el método de estimacion por

factores. Con este método, se extrapola la inversion total a partir del costo de los equipos

principales con su correspondiente

produccién y los ingresos por ventas.

instalacion.

Luego se estimaron los costos de

Componentes Inversion Total | US$ Costos de produccion us$/aio
1|Equipos + instalacién 1184319.93 1|Materia prima 0.00
2| Tuberias de proceso 532943.97 2|Envases 76032.00
3| Instrumentacion 88823.99 3|Mano de obra 149237.89
4| Conexiones entre unidades 29608.00 4| Supervision 45950.48
5| Edificacion 995000.00 5| Servicios 0.00
6 |Planta de servicios auxiliares 177648 6| Mantenimiento 186893.36
7 |Ingenieria y construccion 1278546.15 7|Suministros 40048.58
8 |Factores de tamafio 300834.39 8| Laboratorio 2984.76
9| Contingencias 752085.97 9|Regalias y patentes 0.00

Total 5330810.38 10| Impuestos 80097.16

11| Seguros 40048.58

Ingreso por ventas us$iario 12| Depreciacion 266990.52
1| Produccion energia eléctrica 686361.6 13| Venta y distribucion 37276.42
2| carbén activado 3041280 14| Direccion y administracion 44771.37

Total 1727641.6 15| Investigacion y desarrollo 93191.04

Total 1063522.15

Por ultimo, se verificd si el proyecto era rentable o no mediante los siguientes

métodos de evaluacion de rentabilidad:

- Valor presente: este resultd de U$S 1596242. Al ser un valor positivo, el proyecto

resulta rentable.

- Tiempo de repago: se recupera la inversion a los 3 ainos. Como el proyecto es de 20

afos por RenovAR, mediante este método resulta rentable ya que es menos de la

mitad de la vida util.
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El cronograma para el planeamiento, construccion y puesta en marcha de la planta
tiene una duracion total de 31 meses aproximadamente. El detalle de los tiempos resulta de

la siguiente manera:

Tiempos hasta funcionamiento normal de la planta

Ingenieria basica y de
detalle

Movimiento de suelos y
obras civiles

Montaje de equipos
principales y Montaje
electromecanico

Pruebas con agua

Puesta en marcha

Periodo de optimizacion
de proceso

Meses
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Introduccion

En el presente capitulo se realizara el analisis econémico correspondiente para la
instalacion y puesta en marcha de la planta generadora de energia a partir de gas de
sintesis, producto de la gasificacion de la cascara de mani. Se detallaran tanto los costos
relacionados con la construccion de la misma y la compra de los equipos (costos de
inversion), como asi también los relacionados con la operacion propia de la planta para
producir gas de sintesis (costos de produccion).

Al mismo tiempo se especifica un cronograma de ejecucion del proyecto y se

ahonda en la justificacion de su implementacion.

Justificacion de la inversion

En la Republica Argentina, al igual que en el resto del mundo, se han realizado y se
realizan en la actualidad aprovechamientos energéticos de la biomasa. Gran parte de la
matriz energética en la Argentina proviene del uso de combustibles fosiles, es por eso que
se promueve el uso y la incorporacion de diversas fuentes de energias renovables a la

matriz energética nacional.

Térmico
Convencional;
63.8%

Hidro; 29.1%

Renovables; 2.4% Nuclear; 4.7%

Figura 7.1. Energia generada segun el tipo de generacion.

(Renovables: Biodiesel, Biomasa, Biogas, Edlico, Solar e Hidro renovable) (CAMESSA)
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La fuente de la generacion térmica convencional implica la necesidad de un
combustible de origen fésil para producir calor y transformar el mismo en movimiento.

Los principales combustibles que se utilizan en el MEM (Mercado Eléctrico
Mayorista) son el gas natural (GN), combustibles liquidos como el fuel oil (FO) y gas oil
(GO), y el carbon mineral (CM) de acuerdo a las tecnologias instaladas.

En los ultimos afos, se ha impulsado mundialmente una transicion hacia las
energias renovables, es decir, hacia aquellas fuentes energéticas basadas en la utilizacion
del sol, el viento, el agua o la biomasa vegetal o animal -entre otras-. Se caracterizan por no
utilizar combustibles fésiles —como sucede con las energias convencionales-, sino recursos
capaces de renovarse ilimitadamente. Su impacto ambiental es de menor magnitud dado
que ademas de no emplear recursos finitos, no generan contaminantes.

En busca de diversificar de la matriz energética del pais y el desarrollo de las
economias regionales, se ha presentado en Julio de 2016 el primer Plan RenovAr. Este plan
se propone duplicar la potencia instalada de energias renovables en Argentina, reducir dos
millones de toneladas de diéxido de carbono por afio y, a su vez un, ahorro de 300 millones
de dolares por los combustibles que se dejaran de importar al generar esta energia limpia.
Luego, anualmente se ha ido abriendo el plan en busca de seguir sumando licitaciones para
la generacion de energia renovable.

De este modo, el programa RenovAr -mediante 3 rondas licitatorias-, la Resolucion
202 y el régimen MaTER (Mercado a Término de Energia Eléctrica de Fuente Renovable)
llevan hasta Noviembre-2018 197 proyectos adjudicados en 21 provincias por un total de
5.941 MW de potencia instalada.

En el presente trabajo, se presenta la posibilidad de instalar una planta de
generacién de energia renovable a partir de cascara de mani. En el afio 2016, la generacion
a partir de biomasa sélo consistia en un 8% de la generacion renovable nacional (Figura
7.2).

Solar,
Biogas, 4% 3%

Figura 7.2. Porcentaje de la Demanda MEM cubierta con Generacion Renovable en 2016 (CAMESSA).
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Posteriormente, con el programa RenovAr se han licitado 4 proyectos a partir de

biomasa.

Tabla 7.1. Plantas de energia renovable a partir de biomasa en operaciéon comercial

NOMBRE POTENCIA
Nro Orden ORIGEN  TECNOLOGIA DEL ADJUDICADA PROVINCIA REGION

PROYECTO (Mw)

4 Renovar Biomasa C.T. Pindd Eco 2.00 Misiones NEA
Ronda 1 - Energia

65 Renovar Biomasa C.T. Prodeman 9.00 Cérdoba Centro
Ronda 2 Bioenergia

73 Renovar Biomasa C.T. Ticino 3.00 Cérdoba Centro
Ronda 2

107 Biomasa CT. 2.00 Tucuman NOA
Renovar Cogeneracion
Ronda 2 Ing. Leales

Por lo tanto, ante la oportunidad de recibir apoyo para el proyecto con el RenovAr, se
propone instalar una planta que produzca energia a partir de la combustion de syngas,
proveniente de la gasificacion de cascara de mani. Asi, se disefia una planta que incorpore
las mejores tecnologias para lograr un proceso mas eficiente y que asegure la generacion

de energia sustentable y sin contaminantes.

Costos de inversion

El costo de inversion (I;) es el capital necesario para instalar la planta. Los factores
que se tienen en cuenta son: terreno, equipos, repuestos, ingenieria y capital de trabajo. Es
decir, es la cantidad de dinero necesaria para poner un proyecto en operacion, ya sea de
bienes industriales o servicios. La inversion total requerida para realizar y operar el proyecto
se compone de dos partes:

% Inversion fija total (I;): es la cantidad de dinero necesaria para construir
totalmente una planta de proceso, con sus servicios auxiliares y ubicarla en
situacion de poder comenzar a producir. Es basicamente la suma del valor de
todos los activos de la planta. Los activos fijos pueden ser tangibles o
intangibles. Los primeros se integran con la maquinaria (que incluye el monto
de su montaje), terreno, edificios, instalaciones auxiliares; y los segundos: las

patentes, conocimientos técnicos, gastos de organizacion.
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% Inversion en capital de trabajo (l,,): comprende las disponibilidades de capital
necesario para que una vez que la planta se encuentre instalada y puesta en
régimen normal de operacion, 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. Se lo estimard como el

10-20% de la inversion fija total.

Iy =1Ipp+1y

Inversion fija

Se divide en:

I.  Componentes directos de la Inversion Fija

A. Gastos de estudio e investigaciones previas del proyecto

Gastos por la compra de los equipos principales
Gastos en la instalacién de los equipos
Gastos por la compra e instalacion de cafierias
Gastos en instrumentacion y control
Gastos en la instalacion eléctrica

Gastos por la construccion edilicia

I OmMmOUOw®

Gastos en servicios auxiliares (vapor, agua, electricidad)

Gastos en el terreno y las mejoras del terreno

[

Gastos de puesta en marcha: gastos de construccién durante la
puesta en marcha, y gastos de operacién de puesta en marcha.
K. Intereses durante la construccion
II.  Componentes indirectos de la Inversion Fija
A. Gastos en Ingenieria y supervision
B. Gastos indirectos de construccion
C. Honorarios del contratista
D

Contingencias
Para estimar la inversién, se usa el “Método de estimacion por factores”. A partir de

este método, se puede extrapolar la inversion fija de un sistema completo a partir del precio

de los equipos principales del proceso con instalacion y determinar una estimacion de la
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inversion fija con un error de 10-15% del valor real, por la seleccién cuidadosa de los

factores dentro del rango dado. Esto no resultara un problema ya que la precisién esperada

segun el avance del proyecto de ingenieria es un +30%. Se recomienda el ajuste de los

factores experimentales por combinacién de los resultados de diferentes casos. El punto de

partida en este método es la estimaciéon de la inversién de los equipos principales de

proceso con instalacion, I..

Ip=Tp (143 )-(1+3 1))

I = inversion fija (sin terreno) del sistema completo

I = valor del equipo principal instalado

f. = factores de multiplicacion para la estimacion de los componentes de la inversion directa.

f, = factores de multiplicacion para la estimacion de los componentes de la inversion

indirecta.

Tabla 7.2. Factores y componentes directos para la estimacion por factores de la inversion fija.

Valor del Equipo Instalado de Proceso IE
Factores experimentales como fraccion de |
Tubsrias de Proceso fq
Proceso de solidos 0.07-010
Proceso mixto 0.10-0.30
Proceso de fluidos 0.30 - 0.560
Instrurnentacion fz
Control poco aulomatizado 0.02 -0.05
Contral parciaimente automatizado 0.05-0.10
Control complejo, centralizado 0.10-0.15
Edificios de fabricacidn f3
Construccion abierta 0.05-0.20
Construccion semiabierta 0.20- 0560
Congftruccién cemrada 0.60-1.00
Plantas de servicios f4
Escasa adicion a las existentes 0.00-0.05
Adicidn considerable a las existentes 0.05-0.25
Plantas de servicios tolalmente nuevas 0.25-1.00
Conexiones entre unidades 5
Entre las unidades de servicios 0.00-0.05
Enfre unidades de proceso separadas 0.05-015
Enfre unidades de proceso dispersas 0.15-0.25
Inversién directa IE (1+ 31j)
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Tabla 7.3. Factores y componentes indirectos para la estimacion por factores de la inversion fija.

Factores experimentales como fraccion de Ila
inversién directa
Ingenierfa y construccion fi1
Ingenieria Inmediata 0.20-0.35
Ingenieria compleja 0.35- 0.50
Factores de tamafio iz
Unidad comercial grande 0.00-0.05
Unidad comercial pequefia 0.05-0.15
Unidad experimental 0.15-0.35
Contingencias 3
De la compaiiia 0.10-0.20
Variaciones imprevistas 0.20-0.30
Frocesos exploratorios 0.30- 0.50
Factor de inversién indirecta i =3fii+1
Inversién fija IF = IE (1+ THi) fi

Terreno

El terreno seleccionado se encuentra dentro del predio de la industria manisera
Manisel S.A. en Pasco, Cordoba (Figura 7.3). Se propone utilizar la misma como subsidiaria
de la empresa Manisel S.A. De este modo, las instalaciones de servicios auxiliares ya se
encuentran instaladas y se ahorran los costos de transporte de la materia prima a utilizar.

Ademas, se ofrece una salida alternativa para el residuo generado por la industria.
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Figura 7.3. Imagen satelital de la localidad de Pasco, Cordoba.

Se estima que el valor del terreno es nulo debido a que el mismo pertenece a la

empresa a la cual se ofrece la planta.

Edificacion

En esta seccién, se hace referencia tanto al lugar fisico en el que se instalaran los
equipos, como a las oficinas en donde trabajara el personal administrativo de la planta.

Inicialmente, se busca el valor del precio por metro cuadrado para la construccion,
tanto de oficinas como para el galpén en el cual se instalaran los equipos de produccion.
Con el objetivo de obtener precios actualizados, se utiliza un catalogo de “HORMIMIX-

Hormigon elaborado” de Octubre 2019, del cual se extrae la informaciéon necesaria.
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En base a la fuente consultada, el precio para la construccién del galpon es de
28.000$/m?. Mientras que para la construccion de oficinas se estima un valor de
35.000$/m?, un costo intermedio entre la construccion de galpones y la construccion de
viviendas independientes. Estos costos incluyen tanto la mano de obra como los trabajos
preliminares y la instalacién de los servicios requeridos en la zona donde se planea ubicar la
planta.

Se estima que se necesita un terreno de 2300 m?, donde 1600 m? corresponden a
galpon, 400 m? a oficinas y lo restante se utiliza para silos de almacenamiento y vias de
escape.

Por lo tanto el precio de la edificacion resulta de:

- Superficie de galpones: 1600 m? * 28.000$/m?= AR$ 28000000
- Superficie de oficinas: 400 m? * 35.000$/m?=AR$ 14000000

- Silos 15000 US$ (precio hallado en https://www.agrofy.com.ar/)

La cotizacién del délar en octubre de 2019 rondé los 60 AR$/USS, por lo tanto:

Edificacion=US$ 995000
Equipos

« Gasificador
Se buscd en Indiamart.com gasificadores similares al disefado en este
trabajo.
Se encontré6 un gasificador downdraft que podria adaptarse a los
requerimientos de la planta disefiada. Por lo general, los gasificadores disponibles
en venta incluyen una serie de filiros y la antorcha, por lo que no se consideraran

estos ultimos en otro item.
USS$ Gasificador = 42000
Como se precisan 3 en paralelo:
Gasificadores= US$ 126000
% Ciclones

Su precio fue encontrado a partir del estimador Matches. Se consideré que esté

fabricado en acero al carbono y que su capacidad es de 1240 ft3/min.
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Esta pagina estima que su costo es de US$ 4800 para el afio 2014. Se actualiza su
valor a partir del indice de costo anual, con respecto al 2014 y 2018:

1 _ .y 603.1
US$ Ciclon (2018) = USS Ciclon (2014). 552

USS$ Ciclén (2018) = 5025

Como se precisan 3 en paralelo:

Ciclones= US$ 15075

% Intercambiadores de calor

Su precio fue encontrado a partir del estimador Matches, en base a su area de
intercambio de calor. Se consideré que estos fueran tubo/coraza y fabricado en acero al
carbono .

El intercambiador syngas/ aire es de US$ 30600 para el afio 2014. Se actualiza a
US$ 32034.

El intercambiador syngas/agua es de US$ 23600 para el afio 2014. Se actualiza a
US$ 24706 .

El intercambiador carbon activado/agua es de US$ 27200 para el afio 2014. Se
actualiza a US$ 28475 .

Intercambiadores de calor= US$ 85215
«» Lavador Venturi
Se buscd un precio cercano en Indiamart. Se encontrdé uno similar al disefiado, a un

precio de RS$250000. Ya que 1 rupia equivale a 0.014 dolares:

Lavador venturi= US$ 3500
% Columnas empacadas
Se precisan 3: dos torres de enfriamiento de agua y absorbedor. Se estiman su valor
a partir de Process Equipment Cost Estimation (Figura 7.4) y se actualiza su costo al 2018
(Tabla 7.4). Para el caso de las torres de enfriamiento, al no encontrar otra fuente, se

extrapola su valor siguiendo la tendencia.
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Figura 7.4. Precio de columnas empacadas en funcién del diametro y altura (1998).
Tabla 7.4. Estimacion precio columnas empacadas.
US$
Diametro (ft) |Altura (ft) US$ (1998) |indice 1998 |indice 2018 (2018)
Absorbedor 25 7.5 15000 389.5 603.1 23226
Torre enf 1 4.0 17.4 30000 389.5 603.1 46452
Torre enf 2 5.0 18.7 40000 389.5 603.1 61936
Total 85000 131614

Para el relleno se utilizan anillos pall de polipropileno de 1.5”. Se estima la cantidad

requerida en base a la altura y diametro estimado por el simulador UNISIM, y el espacio

libre y volumen de anillos,

consulté el precio por m® por via e-mail.

arrojado por el catdlogo de Besora Hnos (Tabla 7.5). Se le
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Tabla 7.5. Volumen de anillos requerido y precio. Relleno columnas empacadas.

Diametro Vol. total Espacio Vol. de anillos

(m) Altura (m) [(m3) libre (m3) uUs$/m3  |US$
Absorbedor 0.76 2.30 1.04 0.93 0.07 750 55
Torre enf 1 1.22 5.31 6.21 0.93 0.43 750 326
Torre enf 2 1.52 5.70 10.34 0.93 0.72 750 543
Total 1.23 924

Columnas + empaque= US$ 132538

« Generador de gas
Al no conseguir el precio del generador de gas Caterpillar, que se eligié en Capitulo
6, se busco un generador similar, de una potencia 1200 kW. Se encontré en un catalogo de

equipos usados, un generador marca China Yuchai Brand con la misma potencia.

Generador de gas= US$ 226000

2

« Lecho de esponja de hierro

Se considera que el precio es similar al del absorbedor debido a su funcionamiento.
Lecho de esponja de hierro= US$ 25000

« Horno rotatorio

Se buscd un precio cercano en Alibaba. Se encontré un horno con capacidad de 0.9
ton/h, cuyo valor es mayor a la capacidad del horno disefiado en el Capitulo VIII. A falta de
informacién de equipos de menor capacidad, se considera que el costo del equipo es:

Horno rotatorio= US$ 25000

El total de los equipos resulta:

Equipos principales (sin instalacion)= US$ 623326
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Costo de instalacion de equipos

La instalacion de los equipos y la importacion de los equipos se calcula como el 90%
del valor de los equipos. De este modo, el costo de instalacion de equipos resulta de US$
560994.

Por lo tanto, la inversién en equipos es de:

I.= U$S 1184320

Estimacion por factores

Los factores escogidos y las componentes a tener en cuenta en el método de
estimacion por factores se encuentran en las Tablas de 7.2y 7.3.
1. Componentes directos de la Inversion Fija Total
1.1.  Tuberias de proceso
Se seleccionan tuberias para el proceso de fluidos, por lo que
se utiliza un factor promedio f,=0.45.
1.2. Electricidad, instrumentacion y control
El proceso se encuentra parcialmente automatizado. Entonces
se define un factor promedio f,=0.075.
1.3.  Edificios de fabricacion
Este dato se estima en la seccién de Edificacion. Entonces se
define un factor promedio f,=0.
1.4. Plantas de servicios auxiliares
Este factor abarca instalaciones para suministrar agua, vapor,
electricidad, aire comprimido y combustibles. f,=0.15
1.5.  Conexiones entre unidades
Las conexiones entre unidades son las minimas para los

servicios, por lo que se utiliza un factor f;=0.025.

Se obtiene entonces:

Inversion Directa

5

=l «(1+ Z} f)+ Edificacion = I, x (1 +1.7)+ Edificacion = US$ 3008344
=

2.  Componentes indirectos de la Inversion Fija Total
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2.1.  Ingenieria y construccion
Se espera una ingenieria compleja y se define un factor
promedio de fl,=0.425.
2.2.  Factores de tamafio
Se trata de una unidad comercial pequefia, definiéndose un
factor promedio de fl,=0.1
2.3.  Contingencias
Se considera la aparicion de contingencias imprevistas, por lo

que se define un factor promedio de fl,=0.25.

Se obtiene entonces:

Fija

5 3
Inversiong. =1, x(1+Y f)«(1+Y f1.)=USS$ 5339810
= =

La inversion fija total resulta igual a la inversién fija ya que no se considera el costo
del terreno:
Inversiong, vy, = USS 5339810

Luego, para la estimacion del capital de trabajo se considera que este representa un
porcentaje de la inversion fija total, que puede variar entre 10 y 20 %. Para industrias
quimicas, el 10% es una buena aproximacion. Este valor resulta entonces de |,= US$
533981.

La inversion total se define como:

Inversiong,,, =1y =17 +1, = US$ 5873791

Costos de operacion

Los costos de produccion son los gastos involucrados en mantener un proyecto en
operacién o una pieza de un equipo en produccién. Los costos de produccion pueden
dividirse en los costos variables, que son proporcionales a la produccion, y los costos
fijos que son independientes de la produccion.

La estimacion de costos operativos permite, conjuntamente con otras variables
econdmicas, determinar la rentabilidad de un proyecto. De esta forma, el calculo de costos
contribuye a realizar inversiones que sean rentables y a seleccionar entre varias alternativas

aquélla que tenga el mayor retorno sobre la inversion.
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Asimismo, la estimacién permite determinar la estructura de costos y asi evaluar los
costos que tienen mayor influencia en la rentabilidad y poder disefiar alguna estrategia de
reduccién de costos o, simplemente, ajustar la estimacion para esos componentes del costo

de produccion que son mas relevantes.

Costos variables

Costo materias primas

Gastos en las materias primas que intervienen directa o indirectamente en los

procesos de transformacién

Céscara de mani
Al ser un residuo de la industria lindera a la que se va a instalar esta planta, tanto su

costo como el de transporte sera nulo.

Costo de envases
Consultando Mercado Libre, se obtiene que el valor promedio de una bolsa con
capacidad de 5 kg es de 0.25 US$ la bolsa. Considerando la produccion de carbon activado
de 1520640 kg/afo el costo de este rubro resulta:
Envases= 76032 US$/afio

Costo mano de obra directa y supervision

Incluye los sueldos de los obreros y/o empleados cuyo trabajo esta directamente
asociado a la fabricacién del producto. Para estimar el costo de mano de obra directa se
requiere conocer el precio de la hora hombre y el nimero de horas hombre para el periodo
de tiempo que se esta realizando el calculo.

Henry Wessel desarroll6 un método que establece relaciones exponenciales entre
las etapas identificables en el proceso y la produccion. La ecuacion representa estas

relaciones:

{ Horas-Hombre /dia ) namero de etapas del proceso

( capacidad en t/dia) (capacidad en t/idia)0-76
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Donde W adopta el valor de 10 por ser una planta donde solo se procesan fluidos.
Diariamente, se consumen 24 ton de biomasa y un valor semejante en aire,

generando aproximadamente 50 ton/dia de gas de sintesis. Al considerar que se trata de

una planta con multiples unidades, se utiliza el grafico de Wessel y se obtiene que se

necesitan 28 horas-hombre/dia por etapa de proceso.

El proceso se divide en 5 etapas:

Transporte de cascara a gasificador

Gasificacion de cascara de mani

Separacién de solidos y tar

Purificacién del gas

o~ wDnh =

Generacion de energia

Se considera esta suposicion para obtener un total de 140 horas-hombre/dia. Dado
que la jornada laboral estipulada es de 8 horas diarias, se presume entonces que se
requeriran en total 18 empleados distribuidos en tres turnos. Todo esto resulta en 6
empleados por turno y un total de 144 horas-hombre/dia. Para tener en cuenta el franco
semanal, se consideran 6 empleados mas.

Para la estimacion del costo de mano de obra, se buscan los sueldos de aquellos

operarios en ingenieros de la planta:

Tabla 7.6. Estimacion salarios personal de planta.

Salarios Valor utilizado | Estimacién anual | Con cargas sociales (+40%)
Personal ($/hora) ($/hora) ($/aiio) ($/ario)

91,93 a

Ingeniero Quimico (4) 245,28 169 1969306 2757029
78,86 a

Controlador (4) 215,21 147 1717369 2404316
66,42 a

Operarios (16) 133,86 100 4678541 6549957

TOTAL ($/ario) 11711302

TOTAL (U$$/aiio) 195188.4

Donde:

e Ingenieros quimicos: realizan investigaciones y desarrollan, asesoran y orientan los

procesos quimicos a escala comercial y la produccion de diversas sustancias.
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Dirigen el mantenimiento y reparacion de las instalaciones quimicas y los equipos y
estudian y asesoran sobre los aspectos quimicos de materiales, productos o
procesos particulares.

e Controladores de instalaciones de procesamiento de productos quimicos: operan y

monitorean las plantas quimicas y ajustan y mantienen, las unidades de
procesamiento y el equipo que destila, filtra, separa, calienta o refina las sustancias
quimicas.
Mano de obra= 149238 US$/aiio
Supervision= 45950 US$/aino

Utilidades y servicios

Con respecto al consumo de agua y electricidad, solo se tiene en cuenta el agua, ya
que se plantea que la planta se autoabastezca de energia eléctrica. Sin embargo, se tiene
en cuenta que el agua a utilizar se extrae de pozo y/o se utilizan corrientes de servicio de la
planta principal de la industria manicera. Por lo tanto, no se consideran gastos en estos

servicios.
Mantenimiento

Este rubro incluye los costos de materiales y mano de obra (directa y supervision)
presentes en planes de mantenimiento preventivos y en reparaciones a debidas a roturas o
desperfectos en el funcionamiento. Se estima el costo considerando que es un proceso con

alta instrumentacion, lo cual equivale a un 9% de la inversion fija anual. Este valor resulta:

Mantenimiento= 186893 U$S/afio.

Laboratorio

Se supone que se va a contar con equipos de control de calidad y se analizaran
periddicamente los gases emitidos a la atmdsfera. Por lo que es este valor se estima como
el 2% del costo de la mano de obra directa, lo cual seria:

Laboratorio= 2985 U$S/afo

Suministros
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El costo de suministros se considera como el 0.5-1% de la inversion fija, por lo que
se considera el 0.75%.
Suministros= 40049 US$/aiio

Por lo tanto, los costos variables resultan:
Costos variables= 501147 US$/afo

Costos fijos

Depreciacion

La palabra depreciacién significa una disminucion en valor. La mayoria de los bienes
van perdiendo valor a medida que crece la antigiiedad. El costo de depreciacién depende
de la vida util (n), del capital invertido, del valor residual y del método seleccionado.

Costo de depreciacidon anual = e .(IF -L)

El factor ‘e’ se denomina factor de depreciacion anual, y la forma de estimarlo
depende del método utilizado. En este caso se deprecia mediante el Método de la linea
recta, siendo éste el mas simple y el mas ampliamente usado; resultando la depreciacion

anual constante. Considerando que es un proyecto de 20 afos, por el RenovAR:

Depreciacion= 266991 US$/aiio

Impuestos

Corresponden a impuestos fijos a la propiedad. Este rubro puede variar de acuerdo
con las leyes vigentes. Depende del lugar donde esta ubicada la planta industrial, ya que las
plantas situadas en ciudades pagan mas impuestos que las correspondientes a regiones
menos pobladas. No se incluyen aqui los impuestos sobre la ganancia. Este costo se puede
estimar entre el 1 al 2% de la Inversion fija, por lo que se considerara el 1.5%. Este valor
resulta:

Impuestos= 80097 US$/aio

Seguros
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Dependen del tipo de proceso e incluyen seguros sobre la propiedad, para el
personal y para las mercaderias, jornales caidos, entre otros. Normalmente el monto anual

de este rubro se puede estimar entre el 0,5 al 1% de la Inversién fija. Este valor resulta:

Seguros= 40049 US$/aio

Ventas y distribucion

Este componente del costo de produccion 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 participacidon en ferias, entre otros. En
general, este costo se calcula como un porcentaje, generalmente el 1%, de los ingresos por
ventas anuales. La venta de carbon activado es de 1848960 US$/afio:

Ventas y distribucion= 37276 US$/afio

Direccion y administracion

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 direccidon de la empresa, el pago a servicios de
asesoramiento legal, contable y de auditoria. Este costo se puede estimar como un 30% del

costo de mano de obra directa. Resultando un valor de:

Direccion y administracion= 44771 U$S/aino

Investigacion y desarrollo
Incluye los salarios del personal directamente relacionado con este tipo de tarea, los

gastos fijos y de operacion de toda la maquinaria y equipos utilizados, el costo de materiales

y suministros, gastos generales directos y costos varios.
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Este componente del costo puede estimarse como un porcentaje (0 a 5%) del valor
de los ingresos por ventas anuales. Este valor resulta:

Investigacion y desarrollo= 93191 U$S/aino

Por lo tanto los costos fijos resultan:
Costos fijos sin depreciacion= 295385 US$/afio

Costos fijos con depreciacion= 562375 US$/aino

Los costos totales resultan:
Costos totales sin depreciacion= 796532 US$/aiio

Costos totales con depreciacion= 1063522 US$/aino

Rentabilidad

El analisis de proyectos de inversion se realiza a través de la evaluacion de la
rentabilidad. En funcién de los resultados obtenidos de la evaluacién de rentabilidad en
comparacion con los criterios de decision que la empresa defina, el proyecto se acepta, se
rechaza, o bien se proponen cambios para ajustar ciertos puntos del proyecto.

El movimiento de dinero hacia o desde una empresa se denomina flujo de caja (FC)
y se define como la diferencia entre los ingresos por ventas y los costos operativos (sin los
costos de depreciacién), y descontando el pago de impuestos. El Flujo de Caja o el
Beneficio Neto no son una medida de la rentabilidad, pero estos valores se utilizan para
calcular la rentabilidad de un proyecto particular.

La rentabilidad es una medida de la ganancia obtenida por una actividad en relacién

a la inversion de capital necesaria para que esa actividad se realice.

Diagramas de flujo de caja

Todo proyecto de inversion implica una accion a desarrollar durante un determinado
numero de afios en el futuro. Debe tenerse en cuenta que la evaluacion de la rentabilidad se

basa en una prediccion de futuros resultados, que necesariamente incluye suposiciones.
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Existe la posibilidad de variaciones en la demanda o de los precios o fallas
operativas que no siempre pueden ser previstas al momento de hacer la evaluacion. Una
manera de visualizar algunos de estos factores es utilizando el diagrama de flujo de caja.

El dinero se representa en ordenadas y el tiempo en abscisas. A tiempo igual a cero,
comienza la planta a producir. A tiempos negativos, el flujo de caja es negativo y
corresponde al dinero pagado por el terreno y la inversién fija. Cuando el proceso esta listo
para comenzar, es necesaria una cantidad de dinero adicional para el capital de trabajo.
Cuando el proceso esta en produccion, el dinero ingresa al proyecto como producto de las
ventas. El flujo de caja se acumula, pasando de negativo a positivo y cuando el proyecto
termina, el capital invertido en activo de trabajo y terreno es recuperado, al igual que el valor
residual, dando un flujo de caja final positivo. Este diagrama tiene la ventaja de mostrar
todas las caracteristicas econdmicas del proyecto, pero no tiene en cuenta el riesgo, la tasa

a la cual es generado el dinero por el proyecto y las ganancias por reinversion.

Cuadro de fuentes y usos de fondos para evaluar la rentabilidad

La presentacion de la evaluacién se facilita mediante la integracién de los datos en
los denominados "cuadros de fuentes y usos de fondos".

Dicho cuadro contiene datos como el capital a invertir y la ganancia generada por las
ventas producidas, el valor de la inversion fija, los costos de produccién y el capital de
trabajo. EI BNAI, el Beneficio Neto Antes de Impuestos, es calculado como el valor total de
las “fuentes” menos los “usos”. Los impuestos, que se calculan como el 35 - 40% del
beneficio neto antes de impuestos (BNAI). El beneficio neto, el cual se calcula como el BNAI
menos los impuestos. La depreciacion, previamente calculada, y por ultimo el valor del flujo
de caja que se calcula como el beneficio neto mas la depreciacion.

De esta forma y en base a los costos calculados en este capitulo, es posible realizar

el siguiente cuadro de fuentes y usos, a 20 anos:

Tabla 7.7. Cuadro de fuentes y usos.

Ejercicio al afio 1 2 3 4 5 6 7 8 9

% de operacién de la planta 100 100 100 100 100 100 100 100 100
a-Fuentes

Capital propio 5873791 0 0 0 0 0 0 0 0
Ventas anuales 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642
Total a 9601433 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 3727642 | 3727642 | 3727642
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b- Usos

Inversion Fija 5339810

Capital de trabajo 533981

Terreno 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Costos de produccion 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522

Total b 6937314 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522

a-b 2664119 (2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119

Impuestos 35% 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442

BENEFICIO NETO 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678

Depreciacion 266991 | 266991 | 266991 | 266991 | 266991 | 266991 | 266991 | 266991 | 266991

Flujo de caja 1998668 | 1998668 1998668 1998668 1998668 1998668 1998668 1998668 1998668
10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
100 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642

3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642 | 3727642

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522

1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522 | 1063522

2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119 | 2664119

932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442 | 932442

1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678 | 1731678

266991 266991 266991 266991 266991 266991 266991 266991 266991 266991 266991

1998668 = 1998668 & 1998668 | 1998668 | 1998668 & 1998668 1998668 @ 1998668 @ 1998668 1998668 @ 1998668

Método para evaluar la rentabilidad

Valor presente (VP)
Este método 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. En otras palabras, es la
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cantidad de dinero requerida al comienzo del proyecto, ademas de la inversion total, que,
invertida a una tasa de interés pre asignada, pueda producir ingresos iguales a, y al mismo
tiempo que, los flujos de caja del proyecto.

De esta forma, si el valor presente de los flujos de caja es mayor que el valor de la
inversion total, entonces el proyecto es aceptable. El proyecto debe aceptarse cuando su
VP es superior a cero, ya que indica que genera ese monto de dinero remanente sobre lo
minimo exigido, y si fuese menor a cero se debe rechazar, ya que esa es la cantidad de
dinero faltante para que el proyecto reditue lo exigido por el inversionista. Los resultados
que se obtienen utilizando el método del VP no indican la magnitud del proyecto.

Para estimar el valor presente, entonces, se utiliza la siguiente ecuacion:

21-1FCG
vp=="—"_J
A+ T

Donde i se estimé como 0.2, debido a que se trata de un proyecto con equipos
especificos®.
De esta forma se obtuvo el Valor Presente, resultando U$S 3872811. Por lo tanto, se

puede decir que el proyecto resulta rentable.
Tiempo de repago

Es el minimo periodo de tiempo te6ricamente necesario para recuperar la inversién

original en forma de flujos de caja del proyecto.

__ Inversidn Fija Depreciable
NR Flujo de Caja Promedio

— 2339810 _ 5
Np = “95eece — 2-67 anos

Tedricamente se necesitan casi 3 afios para recuperar el capital invertido, lo cual es
un plazo menor a la mitad de la vida util del proyecto, resultando un buen parametro para

determinar la rentabilidad de la propuesta.

84 Catedra de Ingenieria Econémica (2019). Facultad de Ingenieria, UNMDP.
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Cronograma

Los tiempos que se requieren para el planeamiento, construccién y puesta en
marcha de una planta de produccién estan ligados con las distintas tareas a realizar en
cada una de las etapas.

A continuacion se estiman los tiempos necesarios para poner la planta propuesta en

régimen de operacion normal.

Tiempos hasta funcionamiento normal de la planta

Ingenieria basica y de
detalle

Movimiento de suelos y
obras civiles

Montaje de equipos
principales y Montaje
electromecanico

Pruebas con agua

Puesta en marcha

Periodo de optimizacion
de proceso

Meses
Figura 7.5. Cronograma hasta tener la planta en funcionamiento.

Inicialmente el proyecto se enfoca en la Ingenieria basica la cual define los
lineamientos generales e ideas basicas del proyecto. Esto incluye los estudios iniciales
basados en el terreno, los equipos, los servicios auxiliares, etc. Si bien estos valores son
estimativos, son de mucha utilidad para verificar si se esta dispuesto a afrontar la inversion
que requiere el proyecto que se viene desarrollando.

Esta primera etapa es una de las mas complejas y requiere de mucho trabajo, en
especial cuando se cuenta con el grado de complejidad requerida para este tipo de
procesos.

A continuacién, se pasa a la Ingenieria de detalle, donde se ajustan los valores y

especificaciones técnicas de la ingenieria basica haciendo un analisis mas profundo y
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dedicado en lo analizado en la ingenieria basica. Usualmente, estas primeras dos etapas
requieren tiempos de entre 12 y 18 meses.

Una vez concluida la Ingenieria de detalle se pone en marcha la etapa de
Movimiento de suelos y obras civiles. En esta etapa se comienza con la preparacion del
terreno para la construccion y se inicia con la obra. Este periodo se estima que abarca un
tiempo de 2 a 3 meses debido a que el terreno elegido pertenece a una empresa con una
planta en produccion y no se espera que tome mucho tiempo esta etapa.

Luego se procede al Montaje de equipos principales y Montaje electromecanico, con
lo cual se deja la planta en condiciones de comenzar con las pruebas para su
funcionamiento. Ademas, deben hacerse las conexiones de los servicios necesarios para el
correcto desarrollo del proceso. Para realizar el montaje se requiere de un tiempo que se
estima entre 3 y 6 meses.

Una vez instalada la maquinaria, se realizan Pruebas con agua, para asegurar el
buen funcionamiento e instalacién de los equipos. Las pruebas pueden llevar un tiempo
aproximado de 3 meses.

Por ultimo, se procede a iniciar la Puesta en marcha hasta que se alcance el Periodo
de optimizacién de proceso y alcanzar condiciones nominales de operacion. Se estima que
pueda tardar alrededor de 3 meses, y alcanzar las condiciones 6ptimas de operacién
requerira de pruebas constantes, por lo que se considera que puede tardar otros 3 meses.

Para concluir entonces, el tiempo aproximado desde que se considera la opcién de
desarrollar el proceso, hasta que se comienza a producir en condiciones éptimas es de
entre 26 y 36 meses. En la Figura 7.5 se considera el valor medio de los periodos de tiempo

estimados.

222



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

Bibliografia Capitulo 7

1. Catedra de Ingenieria Econdmica (2019). Facultad de Ingenieria, UNMDP.
2. Process equipment Cost estimation. Disponible en:

http://catarina.udlap.mx/u_dl_a/tales/documentos/Ipro/esquivel_e_jr/apendiceA.pdf

3. Costos de edificacion: medios CIFRAS. Disponible en:
https://www.cifrasonline.com.ar/wp-content/uploads/2019/10/R283 Costos 50.pdf&s
a=D&ust=1571067021237000&usg=AFQjCNGV5kNn7eowmS_NSPtK2MMGPmMT-1
Q

4. Links para estimar los precios de los equipos:
a. https://www.indiamart.com/proddetail/industrial-venturi-scrubber-1615068433.
html

b. https://mainspower.en.made-in-china.com/product/xCOEsLiokvWK/China-120

Okw-Natural-Gas-Generator-China-Yuchai-Brand-Gas-Power-Plant.htmlhttps:

c. //www.alibaba.com/product-detail/Chemical-high-pressure-water-pump-centrif
ugal 62121017256.html?spm=a2700.7724838.normalList.155.374929eaNB5

znS

d. https://www.alibaba.com/product-detail/Three-Pass-3000Kg-Hour-Steam-Out
put 60741996390.html?spm=a2700.7724857.normalList.171.52617a299r7HA

mc

223


http://catarina.udlap.mx/u_dl_a/tales/documentos/lpro/esquivel_e_jr/apendiceA.pdf
https://www.cifrasonline.com.ar/wp-content/uploads/2019/10/R283_Costos_50.pdf&sa=D&ust=1571067021237000&usg=AFQjCNGV5kNn7eowmS_NSPtK2MMGPmT-1Q
https://www.cifrasonline.com.ar/wp-content/uploads/2019/10/R283_Costos_50.pdf&sa=D&ust=1571067021237000&usg=AFQjCNGV5kNn7eowmS_NSPtK2MMGPmT-1Q
https://www.cifrasonline.com.ar/wp-content/uploads/2019/10/R283_Costos_50.pdf&sa=D&ust=1571067021237000&usg=AFQjCNGV5kNn7eowmS_NSPtK2MMGPmT-1Q
https://www.indiamart.com/proddetail/industrial-venturi-scrubber-1615068433.html
https://www.indiamart.com/proddetail/industrial-venturi-scrubber-1615068433.html
https://mainspower.en.made-in-china.com/product/xCOEsLiokvWK/China-1200kw-Natural-Gas-Generator-China-Yuchai-Brand-Gas-Power-Plant.htmlhttps
https://mainspower.en.made-in-china.com/product/xCOEsLiokvWK/China-1200kw-Natural-Gas-Generator-China-Yuchai-Brand-Gas-Power-Plant.htmlhttps
http://www.alibaba.com/product-detail/Chemical-high-pressure-water-pump-centrifugal_62121017256.html?spm=a2700.7724838.normalList.155.374929eaNB5znS
http://www.alibaba.com/product-detail/Chemical-high-pressure-water-pump-centrifugal_62121017256.html?spm=a2700.7724838.normalList.155.374929eaNB5znS
http://www.alibaba.com/product-detail/Chemical-high-pressure-water-pump-centrifugal_62121017256.html?spm=a2700.7724838.normalList.155.374929eaNB5znS
https://www.alibaba.com/product-detail/Three-Pass-3000Kg-Hour-Steam-Output_60741996390.html?spm=a2700.7724857.normalList.171.52617a99r7HAmc
https://www.alibaba.com/product-detail/Three-Pass-3000Kg-Hour-Steam-Output_60741996390.html?spm=a2700.7724857.normalList.171.52617a99r7HAmc
https://www.alibaba.com/product-detail/Three-Pass-3000Kg-Hour-Steam-Output_60741996390.html?spm=a2700.7724857.normalList.171.52617a99r7HAmc

Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

Capitulo 8: Produccién de carbdn activado a partir de char

En este capitulo, se desarrolla como se lleva a cabo la produccion de carbon
activado a partir de los residuos carbonosos de la gasificacion. Para ello, se calculan los
balances de masa y energia a caja negra para la obtencién del producto deseado en un
horno rotatorio continuo. Se utiliza la activaciéon térmica con vapor de agua, que sera
generado en caldera.

Los caudales masicos de entrada y salida del horno rotatorio se presentan en la

siguiente tabla. Los gases de pirdlisis son deshidratados con un filtro, previo al quemado en

antorcha.
Entrada (kg/h) |Salida (kg/h)

C 231.7 220.1
Cenizas 37.1 37.1
CoO 0.0 27.0
H2 0.0 1.9
H20 231.7 214.3
Total 500.5 500.5

Las dimensiones del horno rotatorio a utilizar son las siguientes:

Angulo de inclinacién () 3.5°
Revoluciones por minuto (N) 2.5r.p.m.
Capacidad de transporte por hora 325 kg/h
Didmetro (D) 3.43m
Tiempo de residencia (t) 180 min
Largo (L) 63.77 m

Para cumplir con los requerimientos energéticos del horno, se precisan desviar
128.1 kg/h de syngas. El aire necesario para la combustion es de 157.7 kg/h, considerando
15% en exceso respecto al estequiométrico.

El carbon activado, a la salida del horno rotatorio, se dirige a un intercambiador de
calor rotatorio encamisado con agua. Para que se enfria hasta 50°C se precisan 2703.3

kg/h de agua refrigerante ingresando a 30°C.
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De este modo, se logra obtener un producto con valor agregado muy utilizado en el

proceso de purificacion de liquidos y gases, debido a su capacidad de adsorcién elevada.
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Introduccion

El objetivo de este capitulo es analizar la posibilidad de utilizar los residuos solidos
de la gasificacion como precursor en la produccion de carbdn activado. La produccién de
carbon activado a partir de los residuos carbonosos de la gasificacion no sélo sirve para
obtener un adsorbente muy efectivo y relativamente econémico, sino que ayuda a reducir
significativamente los residuos del proceso.

El carbon activado es un material de carbdn poroso. Un material carbonizado que se
ha sometido, a reaccion con gases oxidantes (como CO,, vapor de agua o aire); o bien a un
tratamiento con adicion de productos quimicos como el H,PO,, después de un proceso de
carbonizacién, con el objeto de aumentar su porosidad. Los carbones activados poseen una
capacidad de adsorcion elevada y se utilizan para la purificacion de liquidos y gases.
Mediante el control adecuado de los procesos de carbonizacion y activacién se puede
obtener una gran variedad de carbones activados que posean diferentes distribuciones de
tamafo de poros.

El carbdén activo se utiliza para purificar, decolorar y desodorizar agua; recuperar
solventes, purificar el aire viciado en espacios cerrados y purificar productos quimicos o
alimentos. Se trata de un producto que posee una estructura cristalina reticular similar a la
del grafito; es extremadamente poroso y puede llegar a desarrollar areas superficiales del
orden de 1.500 metros cuadrados 6 mas, por gramo de carbén.

En el futuro, se espera que las aplicaciones de conversién termoquimica de biomasa
abarquen una fraccion mayor de la matriz energética global. Eso conlleva una mayor
generaciéon de residuos con alto contenido de carbono durante estos procesos. Por lo tanto,
sera necesario alguna reutilizacion. En base a este analisis, la activacion del residuo
carbonoso del proceso termoquimico resulta una opcion interesante, ya que se puede
utilizar como adsorbente para la eliminacion de nitratos y fosfatos en el tratamiento de
efluentes acuosos. Esta aplicacion es una de las multiples soluciones que puede dar este
producto, tanto a la disminucion de residuos generados como a un avance hacia un sistema

mas amigable con el medioambiente.

Carbonizacion

La etapa de carbonizacién es una etapa muy importante para la obtencion de

carbones activos, ya que en esta etapa se forma la estructura porosa inicial del precursor, la
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cual sera desarrollada en la etapa posterior de activacién. Durante la carbonizacion, la
descomposicién térmica de la materia prima carbonosa (cascara de mani) conduce a dos

fracciones:

Una fraccion volatil, rica en hidrégeno, que esta formada por gases, vapores y
alquitranes
- Un residuo sdlido, rico en carbono, denominado carbonizado

El carbonizado presenta wunas formaciones cristalograficas relativamente
organizadas. Estos cristales se agrupan de forma irregular, de modo que siempre quedan
huecos muy estrechos entre ellos, que ademas pueden estar bloqueados por la deposicion
del residuo generado por el craqueo de alquitranes. Por tanto, el carbonizado obtenido tiene
una pequefia capacidad de adsorcion que necesita ser incrementada en una etapa
posterior.

El proceso de carbonizado es realizado durante el proceso de gasificacién de la
materia prima. En el articulo de Tuomikosk®® se estudia las caracteristicas del biochar
formado en un equipo de gasificacion y la posibilidad de su posterior activacion para
transformarlo en carbén activado. En la Tabla 8.1 se muestran las caracteristicas del biochar
formado a partir de las tecnologias de gasificacion (TEA) y pirdlisis (BSI) a partir de residuos

de molino y forestales como alimentacion.

Tabla 8.1. Comparacion de areas BET de carbén activado obtenido a partir de pirdlisis y gasificacion.

H;{}  Bulk density, BET surface Energy

Feedstock System 3 pH (%) N{%) O:N i - ;
(%)  dry{(Mgm™) arca{m g ') (MJkg')
Mall residues IEA 2484 les 102 9l.5 .59 1028 1500 EER ]
Mill residues BSI 1.31 0.150 9.0 R2.1 0.83 989 203.0 15.71
Forest residues TEA 1.63 0.183 89 705 0.8l £7.0 11.8 3340
Forest residues B51 223 0131 8.7 759 045 168.7 129.0 33.46

Se puede observar que el area superficial del char obtenido mediante gasificacion
ronda los 15 m?g, siendo necesaria una etapa de activacion para aumentar el area

superficial hasta un valor comparable a los carbones activados comerciales.

& Obtenido de “Utilisation of gasification carbon residues”
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Activacion

Activacion Quimica

Esta forma incluye la reaccion del precursor del carbon con un reactivo, y se conoce
como activacion quimica. La porosidad se desarrolla a la vez que el material se
descompone térmicamente hasta una temperatura entre 350 y 900 °C. Aunque el proceso
puede llevarse a cabo en varias etapas, lo normal es que solo se utilice un unico reactor, es
decir, se realiza en una unica etapa. Por otro lado, la viabilidad del proceso de activacion
quimica depende enormemente de la eficacia de la recuperacion del reactivo para su
reciclado y reutilizacion posterior. Por eso, es necesaria una etapa posterior de lavado del
carbén activo para eliminar restos del agente activante.

El reactivo que ha sido mas utilizado a escala industrial es el acido fosférico (H,PO,).
También ha sido desarrollado otro método de activacion quimica con hidréxido de potasio

(KOH), aunque su uso es menos frecuente.

Activacion quimica con H,PO,

La produccion de carbones activados con altas superficies aparentes en el método
de activacion quimica con acido fosférico depende, principalmente, de la estructura del
material original, de la relacion acido-precursor y de la velocidad de calefaccion de la
temperatura final. Las principales caracteristicas de los carbones activados por activacion
con acido fosférico comparado con los obtenidos por activacion térmica son su menor
densidad, menor resistencia mecanica y desarrollo de la porosidad media (mesoporosidad).

En la Figura 8.1, se muestra un esquema de una planta productora de carbones
activos por el método de acido fosférico a partir de serrin. La madera, previamente
convertida en serrin es mezclada con H,PO, (proporcion 1,4 g. H,PO,/gramos precursor,
como minimo) y entra a un horno rotatorio, con atmosfera inerte, en el cual existe un
gradiente de temperaturas de 100-200 °C a 400-500 °C de temperatura final, y
manteniéndola esta temperatura en torno a una hora. El carbdn activo obtenido es lavado
(para recuperar el acido para su reutilizacion), seguido de una etapa de secado y posterior

etapa de separacion en distintas granulometrias. EI H,PO, sobrante, se separa y recircula.
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Figura 8.1. Esquema de una planta productora de CA por el método de acido fosférico

El rendimiento de esta operaciéon en carbon activo obtenido es del 50%

aproximadamente respecto a la masa de precursor utilizado.

Activacién quimica con KOH

Este método apenas es utilizado en la industria ya que actualmente no es rentable
econdémicamente, aunque en un futuro podria utilizarse para la obtenciéon de carbones
activos muy especificos. En el método del KOH, los precursores mas utilizados son el coque
de petrdleo y los carbones minerales. Inicialmente se mezclan tanto el precursor como el
hidroxido en polvo en una proporcion 4 gramos KOH/gramo precursor. Cuando la
impregnacién tiene lugar en medio acuoso, se somete a dos tratamientos térmicos distintos
en atmésfera inerte:

1. El primero de los tratamientos a temperaturas “bajas”, dos horas a 400 °C y
posteriormente otras dos horas a 900 °C. En el caso de mezcla fisica no es
necesario llevar a cabo el primer tratamiento. En el primer calentamiento las
reacciones que tienen lugar son:

2KOH — K,0+H,0
C+ H,0 - H,+ CO
CO+ H,0 — H,+ CO,
K,0+C0O, —K,CO,
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2. Mientras que en el segundo calentamiento, por encima de 700 °C las siguientes

reacciones se suman a las anteriores, en las que se forma potasio metalico:

K,0+H, — 2K +H,0
K,0+C —2K+CO

Los carbones activos obtenidos con KOH tienen elevadas capacidades de adsorcion

comparados con los obtenidos con otros métodos.

Activacion térmica

Llamada también fisica, a pesar de que la activacion se produce por la reaccion del
agente activante con el carbono del material que esta siendo activado.

El producto obtenido en el proceso de carbonizacion tiene una estructura porosa
desarrollada débil, pero si no es sometido a la etapa de activacidén posterior no puede ser
utilizado como adsorbente. EI método de activacion térmica o fisica consiste en tratar la
materia prima en presencia de gases oxidantes (diéxido de carbono, vapor de agua,
oxigeno) a elevadas temperaturas. En este proceso, el carbono de la estructura carbonosa
reacciona con el agente oxidante, formando 6xidos de carbono. Debido a una gasificacién
parcial del sdlido inicial, se desarrolla una gran estructura porosa en el interior de las
particulas.

La velocidad del proceso de activacion esta limitada por el tipo de materia carbonosa
inicial y el agente activante. Entre los agentes activantes, el mas reactivo es el oxigeno,

mientras que el menos reactivo es el diéxido de carbono.

« Activacion con oxigeno:

La reaccion de carbono con oxigeno produce simultaneamente diéxido y monéxido

de carbono de acuerdo con las siguientes ecuaciones estequiométricas:

C+ 0, - CO, AH = —387 4L

mol

2C+ 0, -2CO  AH= -2264&

mol
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Este agente activante es raramente utilizado ya que lleva consigo muchas
dificultades. Al ser exotérmica la reaccién, es muy dificil controlar la temperatura del
proceso, y al aumentar localmente la temperatura, la reaccidon estaria controlada por

difusién y no se desarrollaria la estructura interna, sino que se quemaria su superficie.

« Activaciéon con vapor de agua:

La reaccion basica del carbono con el vapor de agua es endotérmica, y se puede
apreciar su progreso a partir de los 600°C:
C+ H,0 & H,+ CO AH= 130 4L

Ademas, los productos de esta reaccion pueden reaccionar posteriormente tanto en
fase homogénea como en fase heterogénea de acuerdo con las siguientes reacciones:

CO+ H, <> H,+ CO, AH= —-423 4L

mol

C+ 2H, « CH, AH = —87.5 4L

mol

« Activacion con diéxido de carbono:

La reaccion entre el carbono y el didoxido de carbono, que es heterogénea y
endotérmica, viene representada por:

C+ CO, -2CO AH = 159 4L

mol

Las reacciones del carbon tanto con dioxido de carbono como con vapor de agua
necesitan absorcion de calor para producirse, razon por la cual las particulas de carbén
deben estar en contacto 6ptimo con el agente activante, es decir, debe estar el gas a una
temperatura ligeramente superior a la temperatura de reacciéon, siendo necesario
aportar calor al sistema para mantener la temperatura de reaccion. En estas
condiciones, la reacciéon puede controlarse facilmente si se opera en condiciones en las que

predomine el factor cinético.

Desarrollo poroso en la activacion térmica
El desarrollo de la porosidad producido en un determinado carbonizado es distinto

en funcién del agente activante utilizado. A medida que se va aumentando el grado de
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activacion, las diferencias entre la porosidad creada por distintos agentes se va haciendo
cada vez mas pronunciada: mientras que el diéxido de carbono desarrolla mas
intensamente la porosidad estrecha de la estructura, el vapor de agua produce
mayoritariamente un agrandamiento y ensanchamiento de la estructura porosa inicial.

Cabe aclarar que la estructura del carbonizado inicial de partida es fundamental para

el desarrollo de la porosidad.

Justificacion de la activacion a utilizar

En términos de calidad, la activacién quimica da como resultado en general
carbones activados del orden de entre 500 y 1000 m?g, mientras que la distribucion de
poros es tendiente a los macroporos. Por este motivo los productos obtenidos mediante
este método son poco eficientes en la adsorcion de moléculas pequefias, pero tienen la
ventaja de que su resistencia mecanica es muy alta debido a que el tratamiento no degrada
el esqueleto del carbon. Dado que la cascara de mani es poco densa, la activacién quimica
aumentaria la fragilidad del carbon activado obtenido, por lo tanto, este método no seria el
apropiado.

Ademas, es importante destacar que esta alternativa requiere partir de una materia
prima mas costosa, debido a que debe poder deshidratarse con facilidad. El uso de
materiales, como el cloruro de zinc, pueden causar problemas en la calidad final del
producto ya que es dificil de eliminar luego de la impregnacion en la primera etapa.

Con respecto a la activacion fisica, el tratamiento del material carbonoso se realiza
con gases oxidantes (H,O o CO,) a alta temperatura (800-950 °C aprox.), generando una
estructura porosa, rica en carbon puro. Luego del paso de activacion es necesario un
enfriamiento debido a que las altas temperaturas lo vuelven susceptible a la combustion en
condiciones atmosféricas, para luego poder ser trasladado y utilizado.

Este método es favorable para las propiedades que el carbén es capaz de obtener
una vez tratado, ya que las superficies especificas que se obtienen en estos tratamientos
pueden ser desde 1000 hasta 2500 m?/g.

Ademas, los poros se distribuyen en su mayoria como meso y microporos, haciendo
al producto de este tipo de activaciéon un mejor adsorbente de moléculas pequefas y con

mayor especificidad.
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Cabe aclarar en este caso que el tratamiento térmico para la obtencion del carbén
activado tiene costos operativos mas elevados debido a las temperaturas de trabajo y a la
necesidad de controlar las atmésferas en las cuales se trabaja.

Con el fin de obtener un carbdn activado de mayor calidad, se opta por realizar la
activacion térmica del residuo carbonoso con vapor de agua.

El biochar producido por el sistema de gasificacion es adecuado para la activacion
fisica utilizando métodos de activacion fisica estandar. El carbén activado, obtenido a partir
del char de gasificacion, esta dentro del rango comercial, y el biochar de los residuos del
molino produce carbdén activado con un area de superficie BET mas alta que el biochar de

los residuos forestales. Estos resultados se pueden observar en la Tabla 8.2.

Tabla 8.2. Comparacion de areas BET de carbdn activado generado a partir de distintas biomasas.

) BET surface
Feedstock Product

(m*g™")
Bl residues Baochar 150
Forest resiues Hiochar 118
Wil residues Al 12E3.0b
Forest resulues AC 5759

Aunque es dificil competir con la eficiencia econdmica y la consistencia del carbon
fésil como precursor de carbén activado, el biochar proviene de recursos renovables, lo que
puede ser una ventaja en algunos mercados para productos de carbono diferenciados.
Ademas, debido a que la biomasa esta disponible como un subproducto de la industria
manicera y la producciéon de mani en Cérdoba, y la tecnologia gasificacién funciona bien a
escalas distribuidas, el carbdn activado puede producirse a partir de biochar en una cadena
de suministro mas distribuida que la que caracteriza al carbon activado a partir de fésiles. La
produccioén distribuida puede proporcionar ventajas en la eficiencia del transporte a algunos

usuarios individuales de carbdn activado y mercados locales.

Proceso de obtencion de carbon activado

Para la aplicacion del proceso en cuestion, en la planta de gasificacion de cascara
de mani, se propone transportar el char desde el gasificador y el ciclon por medio de un

tornillo sin fin hacia el horno rotatorio. Alli, por medio de la adicién de vapor de agua y
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calentamiento a 900°C, se genera el carbén activado. A la salida del horno, se lo debe
enfriar para que no entre en combustidon en contacto con el aire como para facilitar su

manipulacién. El proceso queda representado en Figura 8.2:

Gasificadores Cicldnes

Char

Vapor de agua ) Horno rotatorio » Gases de pirdlisis

Gases de combustidn Syngas + Aire

Carbon activado

Enfriamiento

Clasificacion y
envasado

Almacenamiento

Figura 8.2. Diagrama de bloques del proceso de activacion del char.

Hornos

Son varios los tipos de hornos que se pueden utilizar para este proceso. Su eleccion
depende de algunas variables como el tipo de material a tratar, el volumen de produccion, la
resistencia mecanica del compuesto, si se debe realizar una pirdlisis o proceso de
carbonizacion antes de la activacion, la capacidad de reciclo de los gases combustibles,

entre otras.
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Las alternativas tecnolégicas mas viables para la realizacion del proceso de
produccién y activacion térmica del carbén son los hornos de retorta, de lecho fluidizado, de

platos y rotatorios.

Descripcion del horno rotatorio

Los hornos rotatorios constituyen la parte principal del proceso, es el equipo en
donde se produce la activacién del carbon y este tipo de horno es el mas utilizado a nivel
industrial para la fabricacion de carbon activado por medio de gases de reaccion.

Estos hornos constan de un tubo cilindrico horizontal con una leve inclinacion (de 2 a
6°), el cual gira gracias a la accion de un sistema de rodamientos, permitiendo que el
material introducido en este avance hacia la parte inferior del tubo. Debido a la constante
rotacion, el material se mezcla radialmente, dando lugar a un tratamiento homogéneo.

El material se introduce en el horno por el extremo superior y la calefaccion se aplica
por el otro extremo, el inferior, por lo cual estos hornos trabajan a contracorriente. El
combustible inyectado puede ser carbén pulverizado, petréleo o gas. Existen dos tipos de
hornos rotatorios segun el tipo de calentamiento: calentados directamente y calentados
indirectamente.

En los hornos rotatorios calentados directamente, el quemador esta ubicado
directamente en el tubo rotativo, es decir, en el espacio de reaccién. El calentamiento del
material se lleva a cabo directamente por la llama del quemador y por el flujo de gas
caliente generado. Los hornos suelen estar forrados a prueba de fuego vy, por lo tanto,
pueden operarse a temperaturas mas altas que los hornos comparables con tubos de metal
puro.

En los hornos rotatorios calentados indirectamente, el calor se genera fuera del
espacio de reaccidén por combustion o calefaccidén eléctrica y se transmite a través de la
pared del tubo rotatorio. Por esto, el tratamiento del material también es posible en
atmosferas de gas definidas.

El interior del horno esta cubierto por material refractario para mejorar la transmision
de calor, asi como un aislante térmico que cubre el exterior del cilindro. Su sistema de
alimentacion constara de una tolva que conducira el material hacia una camara hermética
que evitara la entrada de oxigeno a su interior, asi como también la salida del horno se
encuentra hermética para dejar salir una cierta cantidad de carbdn, impidiendo la entrada de

aire.
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Un elemento importante en este tipo de hornos son los elevadores, que son
elementos que permiten que el carbén no quede apelmazado, provocando puntos calientes
y una desigual gasificacion, que llevaria a una calidad del producto muy pobre y poco
homogénea.

El horno consta de varios quemadores y difusores a lo largo del horno (Figura 8.3)
para mejorar el control de la temperatura y composicion del gas. Los quemadores
nombrados se encargan de aportar el calor necesario al horno mediante la combustién de
gas natural. Los difusores tendran la funcién de introducir el agua (agente activante) dentro
del horno, donde el contacto inmediato del agua introducida a presion con el ambiente en el
interior del horno hace que pase a fase vapor.

En la primera seccién longitudinal del horno, el carbén eleva su temperatura hasta la
temperatura de operacién. Una vez que el material pase una longitud determinada, se
encuentra con el vapor proveniente de los difusores para su activacién, los cuales deberan

disponer sus boquillas en direccion a la salida del horno para no influir en el proceso previo.

i

Horno rotatorio para el proceso de activacion con vapor. a) vapor: b) gas | ¢ are: d) quemador; &)
recubrimiento de ladrllo ; f) elevadores

Figura 8.3. Representacion horno rotatorio

Dimensionamiento®

Con el objetivo de dimensionar el horno rotativo es necesario determinar, en funcion
de las condiciones operativas, la velocidad de alimentacion de material; la velocidad de
desplazamiento del material en el horno; el volumen del horno ocupado por el material; la

velocidad de rotacion del horno y la pendiente del horno.

8 Obtenido de “Disefio de una planta de generacion de carbdn activado obtenido a partir de carozos
de aceitunas mediante activacion térmica”
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El horno funciona con un volumen de material muy inferior al volumen del horno,
entre 3% y 12% del mismo. A los efectos del dimensionamiento se define un parametro
denominado retencién o grado de llenado (R o @), que se define como el cociente entre la
parte ocupada por el material en el area de la seccion transversal del horno, sobre el area
total de dicha seccion transversal, lo cual es analogo al volumen ocupado por el material
sobre el volumen del horno. El valor mas usual es de 10% (0.1).

A continuacion, es necesario definir otros dos parametros iniciales: la inclinacion y la
velocidad de rotacién. Existen valores predeterminados y recomendados para el correcto
funcionamiento del horno:

e La pendiente con respecto a la horizontal suele rondar en el orden del 3,5 %.

e La velocidad de rotacién 6ptima oscila entre las 1,8 y los 3,5 rpm.

Tanto el largo, el diametro, la pendiente y la velocidad de rotacion influyen en otra
variable de suma importancia: el tiempo de residencia o permanencia. Este se define como
la cantidad de tiempo, en minutos, que tarda una porcién del material en recorrer el largo del

horno, Matematicamente, la expresién empirica que lo determina es la siguiente:

1.77*\/6*L*F
NxDxS

t =
Donde:
e t=tiempo de residencia en el horno de los sélidos, [min]
e 0= Angulo de reposo del material, [rad]
e L = Longitud del horno, [m]
e F = Factor de forma del horno (para cilindros F=1)
e D = Diametro interno del horno,[m]
e S = Pendiente del horno, [m/m]

e N = Revoluciones por minuto, [rpm]
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Figura 8.4. Esquema y dimensionamiento del horno rotatorio

La pendiente del horno se mide como la relacion entre la diferencia de alturas entre
los extremos del horno y la longitud del horno.

Existe otro parametro clave en el dimensionamiento del horno: la capacidad de
transporte por hora (CTH), correspondiente a la produccién horaria del equipo, o cantidad
de materia en kilogramos que procesa el horno en una hora.

CTH =148+ N « D’ % @ x p « tan(p) [kg/h]
Donde p es la densidad del carbén y tan(p ) es el movimiento del material resultante, igual
al cociente entre el seno del angulo de inclinacion del horno (o) y la tangente del angulo de
reposo del material.

_ sin(@)
tan(B) = :;Z(((;)

Las dimensiones del horno se muestran en la Tabla 8.3. Los calculos se encuentran

explicados en el Apéndice A.
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Tabla 8.3. Dimensiones del horno

Angulo de inclinacién («) 3.5°
Revoluciones por minuto (N) 2.5rp.m.
Capacidad de transporte por hora 325 kg/h
Diametro (D) 3.43m
Tiempo de residencia (t) 180 min
Largo (L) 63.77 m

Como se puede observar, las dimensiones obtenidas del horno a partir del esquema
de calculo propuesto pueden llamar la atencién. Se consideran que las mismas son acorde
ya que se encontraron distintos hornos rotatorios operando en el pais de un tamafio aun
mayor (Tabla 8.4).

Tabla 8.4. Ejemplos de hornos rotatorios operando en el pais.?’

Ubicacién geografica | Diametro (m) | Longitud (m) | Capacidad

Mendoza (Mendoza) 21 69

Barker (Bs. As.) 5,65 180 2000 ton/dia

Balances de energia®®

En el balance térmico del horno rotativo, de igual forma que en cualquier otro tipo de
horno, se debe establecer una igualdad de calores puestos en juego dentro del proceso. Es
decir, que el calor que se entrega al horno, al quemar el combustible, debe ser igual al que
se consume en el proceso y las pérdidas en el horno son los gases que salen por la

chimenea.

87 Obtenido de “Planta de produccion de carbon activado de cascara de nueces, para aplicaciones en
hidrometalurgia del oro”
8 Obtenido de “Obtencidn de carbon activado a partir de madera”
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0,=0,t0;1t0,

Figura 8.5. Horno representado como caja negra

En donde:
0, = Calor entregado por el combustible quemado (syngas)
0, =Calor interior del reactor(calentamiento y reaccion quimica)
0, =Calor que se va con gases caliente

0, =Pérdidas

Como el tnico calor utilizado en el proceso es (J, , el rendimiento térmico del horno

sera:
_ 1o,
9,

Para los hornos rotativos alcanza valores del orden del 45% al 65%.

Para el calculo de los calores Q,, Q,, Q; y Q,, se consideran las expresiones de
capacidad calorifica utilizadas en el Capitulo VI. Estas expresiones tienen la siguiente
forma:

Cp° = A+Bst+Cxl+D st +E/f [—=] t=T/1000 [K]

Donde se utilizaron los valores presentados en la Tabla 8.5.

Tabla 8.5. Coeficientes de las capacidades calorificas.®

A B Cc D E

CO 25.56759 6.096130 4.054656 -2.671301 0.131021

8 Obtenido del Webbook de NIST.
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CO, 24.99735 55.18696 -33.69137 7.948387 -0.136638
H,O g 30.092 6.832514 6.793435 -2.53448 0.082139
H,O | -203.6060 1523.29 -3196.413 2474.455 3.855326
N, 19.50583 19.88705 -8.598535 1.369784 0.527601
CH, -0.703029 108.4773 -42.52157 5.862788 0.678565
H, 33.066178 -11.363417 11.432816 -2.772874 -0.158558
O 14.724 6.41 0 0 -0.721

*Obtenido de las tablas otorgadas por la Catedra de Termodinamica.

A continuacion se detalla el célculo de cada uno de los calores puestos en juego en
el horno:

1. Calculo de Q,

0,=PCI.F,

Donde:
- PCI: Poder calorifico inferior (kJ/kg)= 3927,8 kJ/kg
- F: Flujo de combustible (gas de sintesis) (kg/h)

2. Calculo de Q,

Q) = OQuprc t Qrn t Qaases
0, =138279.8 kJ/h+ 118.4 kJ/h +171578.0 kJ/h
0, =309976.2 kJ/h
Donde:
Oy - Calor necesario para el calentamiento del char y cenizas.
0., : Calor de reaccion del carbono.

O,uses - Calor sensible de los gases productos de la activacion.

- Calculode Q) p:

241



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

Ourc =M gaos- CPe - AT =268.8 kg/h % 1.72 kJ/(kg % K) % (900°C — 600°C)
Oupe = 138279.8 kJ/h

Donde:

M = Masa de sodlidos (carbdn y cenizas)

s6lidos

Cp. = Calor especifico promedio del carbono entre 600 y 900 °C

Célculode Q. :

rxn

Op =M Xy .AH,. =231.7kg/h +0.05 « 10.22 kJ/kg
O, = 1184 kJ/h

Donde:

Xj : Fraccion del char que reacciona
M . : Masa de carbon sin cenizas (kg/h)

AH,. : Calor de reaccion (kJ/kg)

Calculo O,

En este calculo se tiene en cuenta que los gases se empiezan a producir a partir de

600°C, se calientan hasta los 900°C que es la temperatura de reaccién y por ultimo estos

abandonan el horno con los gases de combustion a 450°C, entregando el calor antes de

abandonar el horno. Cémo se considera que el vapor de agua ingresa a 120°C, se

considera el calentamiento del mismo hasta 900°C y el posterior enfriamiento del vapor que

no reacciona hasta 450°C.

Ogases = F co % Cpeg * (900°C = 600°C) + F ¢y # Cpeo * (450°C —900°C) +
Fpy % Cpyy % (900°C —600°C) + F 1y % Cpypy % (450°C —900°C) +

vapor entrada * CPuapor # (900°C =120°C)+F o % Cprgpor * (450°C —900°C)

Oguses = Fo * Cpo* (450°C=600°C) + Fyy + Cpypp  (450°C = 600°C) +
Fvaporentrada * vaapor * (9OOOC_ 1Q'OOC)_'_Fvaporsale * vaapor * (4500C_9000C)
Fop=3%w, & X,=27.032 kg/h

12 kg

Fip=% % Fo v Xy =1931kg/h
Fvapor entrada — 231.7 kg/h
3 18 _
Fvapor salida — Fvapor entrada _MC *XR *n 214.3 kg/h
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Oyuses = 171578.0 kJ/h
Donde:
Cp, =Capacidad calorifica promedio del compuesto en el rango de
temperaturas de trabajo. Cada uno se calcula de la siguiente forma:
T final
[ Cp(T)dT

Tinicial

Cp i,promedio -7

final — Tinicial

3. Calculode 0;:
0,=M, .Cp .AT
0y =2.223 « F . % 1.1966 kJ/(kg % K) + (450°C — 25°C) = 1130.54 F
Donde:

AT : diferencia de temperatura entre la salida y entrada de gases

P kghumos % F
8 combustible G

M, =flujo masico de gases de combustion (kg/h) = 2.223
(relaciéon obtenida con balance de masa combustién con 15% en exceso de
aire respecto al estequiométrico)
La masa de gases es incégnita, ya que no se sabe la cantidad de combustible que
se debe utilizar, por lo que se decide poner el flujo de gases en funcién del consumo
de combustible. Se emplea un 15% de exceso de aire.
@: calor especifico medio de los gases producto de combustion
Se calcula el calor especifico de los gases de combustién entre 25°C y 450°C a
partir de la fraccion masica (Tabla 8.6) de cada gas y sus correspondientes calores

especificos promedio:
—_ 4
Cp =Y x, % Cp, = 1.1966 kJ/(kg + K)
1

Tabla 8.6. Fracciones masicas humos de combustion, considerando aire 15% en exceso

Humos* X masico
CO, 0.220
H,O0** 0.070
0, 0.693
N, 0.017

*Se desprecia la formacion de SO, y NO,
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** Para el calor especifico promedio del agua se considera el calor especifico

correspondiente al agua liquida y al vapor segun el rango de temperaturas.
4. Calculode Q,:

0, = %pérdida « Q, =0.1x«PCI . F
Donde
Yopérdida: se considera un 10% de pérdidas del calor suministrado por el

combustible.

Finalmente, a partir del balance de energia del horno rotatorio se puede determinar

la cantidad de combustible que debe quemarse:
0,=0,t0;1t0,
3927.8 kJ/kg . F ; =309976.2 kJ/h + 1130.5% F ;+0.1 « 3927.8 kJ/kg . F

Se despeja el caudal de combustible se determina el Q, entregado al reactor:

F ;=12891 kg/h = gas de sintesis a quemar
0, =506338 kJ/h

Una vez conocidos todos los calores involucrados en el proceso, se procede a

calcular el rendimiento térmico del horno a partirde Q, y Q, :

100.0
n= T]Z =61.2%

Balance de masa

El horno rotatorio se puede dividir en dos componentes, como se observa en la
Figura 8.6.

Gases de combustion Syngas + Aire

Vapor de agua » ) Gases de pirdlisis
P g Horno rotatorio P

Char % Carbdn activado

b

Figura 8.6. Corrientes entrantes y salientes del horno rotatorio.
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El balance de masa en la zona central, es decir, donde ocurre la activacion del
carbdn se presenta en la Tabla 8.7.

Tabla 8.7. Balance horno rotatorio: activacion térmica

Entrada (kg/h) [Salida (kg/h)
C 231.7 220.1
Cenizas 37.1 37.1
CoO 0.0 27.0
H, 0.0 1.9
H,O 231.7 214.3
Total 500.5 500.5

La relacion de carbonizado/vapor tiene que ser como maximo de 1.%° Por lo tanto, se
ingresaran al horno 231.7 kg/h de vapor, de los cuales reaccionan con el carbén 17.4 kg/h.
Los gases de pirdlisis se dirigen a un filtro deshidratador, para luego ser quemados en la
antorcha.

El balance en la zona de combustion de syngas se presenta en Tabla 8.8.

Tabla 8.8. Balance horno rotatorio: combustion syngas

Syngas kg/h Aire kg/h | Humos kg/h

CO 21.149 0.000 0.000
Co, 23.023 0.000 62.920
H,O 3.155 0.000 20.043
CH, 2.423 0.000 0.000
N, 77.887 120.922 198.809
H, 1.271 0.000 0.000
NH, 0.000 0.000 0.000
H,S 0.002 0.000 0.000
o, 0.000 36.736 4.792
NO, 0.000 0.000 0.000

% A partir de un analisis termogravimétrico realizado en la tesis “Obtencién de carbon activado a
partir de madera”
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SO, 0.000 0.000 0.004

128.910 157.658 286.568

Enfriamiento®

Como el carbon debe emerger del horno a una temperatura menor a 400 °C para
evitar cualquier tipo de reaccion indeseada en contacto con el aire, se selecciona una
temperatura de salida menor a 350 °C; a partir de la cual el carbén se enfria gracias al aire

atmosférico.

Entrada solidos

Encamisado de Agua

)

Salida de sdlidos

Figura 8.7. Representacion del intercambiador de calor rotativo para el enfriamiento.

Para llegar a esta temperatura se incorpora un intercambiador de calor rotativo
(Figura 8.7). Este tipo de intercambiador consiste en dos cilindros concéntricos. El cilindro
interno es un cilindro rotativo, por donde van los soélidos a enfriar, con un encamisado de
agua que fluye entre el cilindro externo y el interno. Entre sus ventajas se encuentra la
homogeneidad del enfriamiento, flexibilidad operativa, gran capacidad y la imposibilidad de
pérdida de producto o contaminacion.

Para el calculo del calor a intercambiar, se supone una temperatura de salida de

soélidos del enfriador de 40 °C, tomando como temperatura de entrada unos 850°C debido a

% Obtenido en ‘Estudio Tecno-Econémico de una Planta de Produccién de Carbén Activo a partir
de Hueso de Aceituna’ Autor: Rubén Arteaga Martinez
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las pérdidas con el ambiente en el transporte a través de un tornillo sin fin desde la salida
del horno hasta la entrada al enfriador. La temperatura del agua de entrada se asume 25°C,
ya que se utilizaria agua de pozo para este equipo. Posteriormente, el agua puede enfriarse
en una de las torres de enfriamiento disefiadas para la planta.

A partir de un balance de energia es posible determinar la cantidad de calor que
debe retirarse en el equipo y obtener el caudal de agua de refrigeracién necesario para
retirar dicho calor.

Q=mc 4 *CPcg *(Ton ca = Tsarca) = Magua * CPagua * (Tsat qua = T ent. agua)

Donde:

- Q= Calor transferido en el enfriador (kJ/h)

- m., =Caudal de sdlidos = Carbon activado+cenizas = 257.2 kg/h
- mggqq = Caudal de agua de refrigeracion(kg/h)

- Cp., =Calor especifico de carbon activado promedio en el rango de
temperatura de enfriamiento= 1.36 (kJ(kg*°C)

- Cp,g, =Calor especifico de agua de refrigeracion respectivamente= 4.18

(kd(kg™*C)
T ot ca¥ Tiucq: Temperaturas de entrada y salida del carbon activado.
T ont. agua V Tsaragua -TEMPEraturas  de entrada y salida del agua de

refrigeracion.
Se calcula el calor necesario para el enfriamiento del carbén activado y con este
valor se despeja el agua a utilizar suponiendo una temperatura de salida de 50°C.
O=mc 4 % Cpey % (T oy ca = Turcn) = 282494 kJ/h

_ 9 _
Magua = Ty 5025} = 2703.3 kg/h

Por lo tanto, el caudal de agua de refrigeracion a utilizar resulta de aproximadamente
2700 kg/h. Este caudal de agua puede enfriarse en la torre de enfriamiento y reutilizarse en

la planta si fuese necesario.

Clasificacion y envasado

El carbon ya activado sale del horno, se enfria, clasifica y envasa. La clasificacion y
envasado: se refiere al proceso de ftrituracion y/o tamizado final, que es parte del

tratamiento del producto final.
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Apéndice

Apéndice Capitulo 2

Apéndice 2-A: Modelo estequiométrico para secado y pirdlisis

El primer postulado considera que el 80% del oxigeno de la biomasa reacciona con
el hidrogeno para formar agua segun la siguiente reaccion:

2H +0 — H,0

Oxigeno consumido: 2 x o Hidrégeno consumido: 2 x £ x o

Agua generada: % xo

La cantidad total de agua a la salida de la pirdlisis resulta: n, ;,, = 2 x0 + w donde

5

w representa la humedad expresada en fraccidn molar. La misma se calcula a partir de la

humedad absoluta (MC), del peso molecular de la cascara de mani y del agua:
PMbiomasa=12c+ 160+ h

PMagua =18

W= P Mbiomasa.MC
PMagua(1-MC)

De acuerdo al segundo postulado el 20% del oxigeno de la biomasa reacciona con
el carbono para formar CO y CO, segun la siguiente reaccion:
2C+30 — CO +CO,
El tercer postulado indica la relacion molar de formacion entre el CO y el CO, .
Con el segundo y tercer postulado se obtiene el siguiente sistema de ecuaciones

para obtener los moles producidos de didxido y monéxido en la etapa de pirdlisis:

lxop=2x . Zeco _ 44
5% 0=2%nm,c00 T M, c0 ’ Mcor 28

Segun el cuarto postulado el 50% del hidrogeno (H) restante de la biomasa se libera
en forma de hidrégeno molecular (H,)
2H — H,

De este postulado se obtiene la cantidad de hidrégeno molecular obtenido durante la

pirdlisis: nm = 'OISX(hizMXO)

El quinto postulado considera que el hidrégeno restante forma CH, y C,H, mientras
que el sexto indica la relacién de formacion entre estos productos, obteniendose asi el
siguiente sistema de ecuaciones para obtener los moles producidos de cada compuesto:

4 _ . Jepg — 26
0.5x(h=2%3X0)=4Xn,cpys+2% N, cop ’ T
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Finalmente, sustituyendo los valores de n,..n,c00 M, cnaspcome €N €l balance del

carbono se obtiene n, .
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Apéndice 2-B: Modelo estequiométrico para oxidacion

El primer postulado indica que el hidrégeno (H,) formado durante la pirdlisis de
biomasa se oxida completamente a H,O, es decir:
H2+%Oz_’H20 (1)
A partir de la reaccion estequiométrica (1) es posible determinar que la oxidacién de

n .z
n,;» moles de H, conlleva el consumo ~£%2 moles de O, y la formacion de n,, moles de

H,O.
El segundo postulado indica que el C,H, se oxida completamente en una reaccion
de combustién completa:
2C,H,+ 50, — 4CO, +2H,0 (2)
Luego, al conocer la estequiometria de la reaccion (2) y los 7, ¢,;, moles de C,H,
provenientes de la pirdlisis, es posible saber que 2.5 n,,;, moles de O, reaccionan para
producir 2 n, -,;, moles de CO,y n, -, moles de H,0.

Se define al oxigeno remanente en la zona de oxidacion:

0,,. =@-0 L 25

2,rem 2,consumido por H2 ~— 02,0011sumidopor C2H2) = (Cl - p,C2H2 )

donde a=[(1+ f{ - %)« ER], es decir, los moles de aire presentes en la oxidacion por mol

de biomasa consumido.
El tercer postulado considera que el oxigeno remanente es consumido en la

oxidacion del char para producir CO y CO,;:

n
(a— pTHZ -25 n, cam )O + n,c C — nOX’COZCO2 +n CcO

ox,CO

Donde al analizar el balance elemental del oxigeno:

np,HZ
(a——5--25 n, com ) — 21, con T Morco 3)

De acuerdo al cuarto postulado nim =3.5606, al tener en cuenta esta relaciéon es
Co,

posible balancear la ecuacion (3). Se obtiene:

n n
p,H2 p,H2
(af—2 -2.5 ", c2H2 ) (a*—2 -2.5 n, comn )

n = 22 - o) n = 2
ox,CO2 5.5606 ox,CO 1455505

A partir del quinto postulado se tiene en cuenta que el CO, CO, y el H,0O formado

durante la pirdlisis se suman a lo generado en la zona de oxidacion. Por lo tanto,

n
p,H2
(a— 2 2.5 ”p,csz)

Noeco = Noxco ™ Mpco = Ea— n,co
"p.H2
_ 4 _ @525 n,00m) .
Nox,c02 = Mox,co2 T Mp.con 5.5606 p.co2
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+n

L H20 = My T 1

. C2H2 T

o120 = Mox,H20 0, H20

Los ultimos dos postulados indican que el CH, y el N, no reaccionan durante la

oxidaciéon y se mantienen hasta la zona de reduccién tal que:

Nox,cH4 = My, cHA

Noxn2 = d 3.76
Finalmente, al sustituir los valores conocidos de n, o7, co2sMorcuss Y 108

correspondientes a la pirdlisis, en el balance de carbono se despeja 7, (.
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Apéndice 2-C: Poder calorifico del gas®

El mayor poder calorifico (HHv, también conocido como poder calorifico bruto) de un
combustible se define como la cantidad de calor liberado por una cantidad especifica una
vez que se quema Y los productos han regresado a una temperatura en la que se recupera
el calor latente de vaporizacion del agua en los productos de combustion.

A partir de la composicion en base seca, se puede calcular un poder calorifico bruto
(HHV) del combustible

HHY gos = HHV 1% 1y + HHV 0% co+ HHV cpaX e

El poder calentamiento mas bajo (LHv, también conocido como poder calorifico neto)
de un combustible se define como la cantidad de calor liberado al quemar una cantidad
especifica suponiendo que el calor latente de vaporizacion del agua en los productos de
reaccién no se recupera, es decir que el agua vaporizada en la combustion no regresa a
estado liquido. Se calcula de la misma forma que para el HHV:

LHV g4 =LHV 13X 1y +LHV X o+ LHV cpaX cpa

co H, CH,
HHV (MJ/Nm?) 12,63 12,74 39,82
LHV (MJ/Nm?) 12,63 10,78 35,88

%2 Obtenido de “Three zone modeling of Downdraft biomass Gasification: Equilibrium and finite
Kinetic Approach.”
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Apéndice Capitulo 3

Apéndice 3-A: Entrada y salida de equipos

En el presente apéndice se presenta el balance de masa realizado para cada etapa

de la planta descrita en el diagrama de bloques de la Figura 3.5.

Tabla 3.A.1. Entrada y salida de sistema de gasificacion (3 gasificadores en conjunto).

Entrada Salidas

Biomasa 892.50 kg/h Gases 2048.967 kg/h
Impurezas 54.30 kg/h Alquitran 5.7 kg/h
Agua 53.19 kg/h Char+cenizas 269.733 kg/h
Aire 1324.41 kg/h Temperatura 921 K

Temperatura de

biomasa 298 K Presion 100958 Pa
Temperatura del aire 775 K Total masico 2324.40 kg/h
Presién del aire 101325 Pa

Total masico 2324.40 kg/h

Tabla 3.A.2. Salidas del gasificador

Salida superior Salida inferior

Gases 2048.967 kg/h |[Gases 0 kg/h
Alquitran 5.7 kg/h  [Alquitran 0 kg/h
Char+cenizas 26.9733 kg/h  [Char+cenizas 242.7597 kg/h
Total masico 2081.6403 kg/h  |Total masico 242.7597 kg/h

Tabla 3.A.3. Balance en ciclones.

Entrada kg/h Salida gases kg/h Salida solidos kg/h
Gases 2048.97 Gases 2048.97 Gases 0.00
Alquitran 5.70 Alquitran 5.70 Alquitran 0.00
Char+cenizas 26.97 Char+cenizas 0.91 Char+cenizas 26.07
Total 2081.64 Total 2055.57 Total 26.07
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Tabla 3.A.4. Temperatura y presion entrada y salida de ciclones.

Entrada Salida gases | Salida sélidos
Temperatura (K) 921 918 918
Presion (kPa) 100.96 100.31 100.31
Tabla 3.A.5. Condiciones de intercambiadores de calor
Intercambiador de calor gas/aire
Gas de sintesis Entrada Salida
Temperatura (K) 918 638
Presion (kPa) 100.30 97.80
Temperatura (K) 293 775
Presion (kPa) 103.8 101.3
Intercambiador de calor gas/agua
Gas de sintesis Entrada Salida
Temperatura (K) 638 373
Presion (kPa) 97.80 95.30
Temperatura (K) 303 323
Presion (kPa) 101.3 98.8
Tabla 3.A.6. Balance en venturi
Entrada Gas | Entrada Agua Salida Gas Salida Agua
Gases” 1655.97 0 1652.86 3.10 kg/h
Alquitran 5.70 0 0 5.70 kg/h
Char+cenizas 0.91 0 0 0.91 kg/h
Agua** 393.00 7000 167.11 7225.89 kg/h
Temperatura 373 299.34 321.54 321.54 K
Presion 95.3 100 90.1 90.1 Pa
Total masico 2055.57 7000 1819.97 7235.60 kg/h
Total 9055.57 9055.57 kg/h

*Moléculas que en la corriente original eran gaseosas, excluyendo el H,O, sin importar que estén

disueltas en el agua o no (en el caso de la salida del agua)

** Total de agua. En caso del gas es la humedad del mismo.
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Tabla 3.A.7. Balance en el absorbedor

Entrada Gas | Entrada Agua Salida Gas Salida Agua
Gases* 1652.86 0 1650.80 2.0599 kg/h
Agua** 167.11 10000 41.41 10125.7 kg/h
Temperatura 321.5 299.34 299.3 307.2 K
Presion 90.1 100 89.8 89.8 Pa
Total masico 1819.97 10000 1692.21 10127.7599 kg/h
Total 11819.97 11819.97 kg/h
Tabla 3.A.8. Balance en lecho de esponja de hierro
Entrada Gas Salida Gas Retencion
Gases sin H2S 1692.12 1692.12 0 kg/h
H2S 0.0888 0.02664 0.06216 kg/h
Temperatura 299.3 299.3 K
Presion 89.8 88.7 Pa
Total masico 1692.21 1692.15 0.06216 kg/h
Total 1692.21 1692.21 kg/h
Tabla 3.A.9. Distribuciéon del gas generado
Gas generado Gas a horno Gas a MCl
Gases sin H2S 1692.12 46.50 1645.62 kg/h
H2S 0.0266 0.0007 0.0259 kg/h
Temperatura 299.30 299.30 299.30 K
Presion 88.70 88.70 88.70 Pa
Total masico 1692.1507 46.5000 1645.6507 kg/h
Total 1692.1507 1692.1507 kg/h
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Tabla 3.A.10. Balance horno rotatorio: Activacion

Entrada (kg/h) | Salida (kg/h)
C 231.7 220.1
Cenizas 37.1 37.1
Cco 0.0 27.0
H, 0.0 1.9
H,O 231.7 214.3
Total 500.5 500.5

Tabla 3.A.11.Balance horno rotatorio: combustiéon de gas de sintesis

Syngas (kg/h)

Aire (kg/h)

Humos (kg/h)

128.910

157.658

286.568

Tabla 3.A.12.Balance motor de combustién interna: combustién de gas de sintesis

Syngas (kg/h)

Aire (kg/h)

Humos (kg/h)

1563.24

1828.73

3391.97

Tabla 3.A.13.Balance antorcha: combustion de gas de sintesis

Syngas (kg/h)

Aire (kg/h) (€30%)

Humos (kg/h)

1692.2

2339.4

4031.6
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Apéndice Capitulo 4

Apéndice 4-A: Dimensionamiento del gasificador downdraft

A partir de las relaciones de dimensionamiento descritas en el presente capitulo, se
pueden obtener los parametros de construccién para el cuerpo interno del reactor downdraft
Dy, D., Dy, Dy YDy, n, h, L., L., L,y L,;ensus valores limite.

Para ello, se define un caudal masico a tratar de biomasa y se calcula el caudal
volumétrico de gas a obtener a la salida del gasificador haciendo uso del modelo
matematico elegido en el Capitulo .

El reactor a dimensionar tiene una capacidad consumo de biomasa de
aproximadamente 330-335 kg/h debido a que se propone trabajar con tres de estos
gasificadores en paralelo. Por lo tanto, ya se puede definir que se utilizan 9 boquillas para el
ingreso de aire (parametro » ), recordando la Tabla 4.1.

El caudal volumétrico obtenido por el modelo se encuentra en condiciones de
operacién, por lo que en primer lugar se convierte el caudal a condiciones normales de
presion y temperatura (F, ). Este valor se expresa en m3/h.

Luego, a partir del caudal volumétrico de gas pobre se procede a calcular el

diametro de contraccion D, en los extremos del rango de operacion:

— ng — F};P _ ng
D amax 2 1.0.4 D amin — 2 7.0.9 Daprom =2 7.0.65

Se decide trabajar con el diametro de contracciéon promedio para calcular D., Dy,

D, yD,:

Tabla 4.A.1. Valores limite para cada parametro y el valor utilizado.

Parametro Valor maximo Valor minimo Valor promedio a utilizar
D, 2.1 Dy prom 1.8 Dy prom 1.95 D prom
D 2.6 Da,prom 2.0 Da,prom 23 Da,prom
Dm 7.7 Da,prom 34 Da,pram 5.55 Da,prom
D 2 2 2
b Q‘gﬁDa,prom leDa,prom Q‘%ﬁDa,pmm
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Se procede a calcular el resto de los parametros de diseno a partir de los valores

promedio obtenidos:

Tabla 4.A.2. Valores limite para cada parametro y el valor utilizado.

Parametro Valor maximo Valor minimo Valor promedio a utilizar
h 1.2 Dy prom 0.7 Dy prom 0.95 Dy prom
Lr % ( Da,prom+ Ds,prom) Qéﬁ ( Da,pr0m+ Ds,prom) % ( Da,pr0m+ Dsprom)
L, 1.6 L, prom 1.4 L, prom 1.5 Ly prom
L (Lrprom*Leprom) (Lrprom™*Leprom) (Lrprom+Leprom)
! 02 0.35 0.275

La altura de restante Lp se obtiene tal que: L,=L,—~L.—L,. De esta longitud, es

necesario diferenciar qué longitud corresponde a la zona de reduccién de la seccion de
flujo. En esta zona, se utiliza un cono para el flujo de biomasa hacia la region de oxidacion
del reactor. En bibliografia, se halla que la inclinacion adecuada para esta parte del reactor

es de 60°.% Por lo tanto se calcula:
— oy, DuzDe —
Leono = 1g(60°) > Lsup = Lp — Leono
Una vez obtenidos todos los parametros de disefio del gasificador, se utilizan para
calcular el caudal volumétrico obtenido en condiciones normales F  con el modelo
matematico propuesto, y se verifica que coincida con el valor utilizado de F, al inicio del

dimensionamiento. En caso de que no haya coincidencia, se itera hasta obtener el disefio
del reactor. El valor de F resulta 634.6 m*h en CNPT.

% Obtenido en “Biomass Gasification Processes in Downdraft Fixed Bed Reactors: A Review”
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Apéndice Capitulo 5

Apéndice 5-A: Ciclon *

A continuacion se presentan los calculos para el ciclon de alta eficiencia Swift
seleccionado. El procedimiento de calculo es el mismo para cada uno de los ciclones
analizados.

Para calcular el diametro del ciclon se selecciona una velocidad de entrada que esta
en el intervalo de 15.2 a 27.4 m/s. Para este caso se selecciona una velocidad de entrada
de 21.3 m/s (promedio en el rango recomendado).

Con este valor se puede determinar el diametro del ciclon y las otras dimensiones
con base en las relaciones establecidas para las familias de ciclones.

Area del ducto de entrada: A= % =0.028 m> Donde Q=2167 m°h
A=axb
Para un ciclén Swift de alta eficiencia:
a=0.44 % Dc b=0.21x% Dc
A=044 %« Dc % 0.21 x Dc

_4' A —
Dc = W—O.SS?)WI

Entonces, las otras dimensiones se hallan en base a las proporciones propuestas

Se despeja Dc

para el ciclén Swift de alta eficiencia:

a=0.44 % Dc =0.243 b=0.21%Dc=0.116
§=0.5%Dc=0277 Ds=0.4x%Dc=0.221
h=14x%Dc=0.774 z=25+Dc=1.383
H=39+Dc=2.157 B=0.4x%Dc=0.221

Todos los valores anteriores expresados en metros.

Debido a que el diametro del ciclon es menor a 1 m, solo se requiere un ciclon. Este
parametro de disefio es una recomendacion, mas no una imposicion en el momento de
disefar.

Para calcular la eficiencia del cicldbn se requiere calcular primero si hay o no

resuspension. A velocidades muy altas pueden resuspender particulas previamente

% “Disefio 6ptimo de ciclones”. Carlos Alberto Echeverri Londofio.
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colectadas, disminuyendo también la eficiencia. De suceder esto en el cicldn, la ecuacion de
Leith y Licht estaria sobrestimando la eficiencia del ciclon.

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
resuspension del material ya colectado.

Para hallar la relacion de velocidades se requiere estimar la velocidad equivalente y
luego la velocidad de saltacién, concepto presentado por Kalen y Zenz para explicar por qué
la eficiencia de coleccidén algunas veces descendia con incrementos en la velocidad de

entrada.

Por lo tanto, se calcula la velocidad equivalente (m/s):

“g;—;f—p) ~ 1.96864 m)/s

Donde g=9.8 m/s?
u=0.0000346 kg/m*s, Viscosidad del gas portador
p, = 1642 kg/m®, Densidad de la particula
p =0.3119 kg/m®, Densidad del gas portador

Luego se calcula la velocidad de “saltacion” mediante la siguiente correlacion
empirica:

3—
Vo= 4.913*W*K2'4*DCO'O67*\/VZ'2
s 3
i

=41.3882 m/s

Donde K, = b/Dc=0.21
V ; = velocidad entrada al ciclon

Por lo tanto, la relaciéon entre velocidades resulta
Pi=0.51464
S

Como el valor de la relaciéon es menor a 1.35, se puede considerar que no hay
resuspension del material particulado. Entonces se procede a calcular la eficiencia del
cicléon. Para ello se necesita determinar el factor de configuracién “G”, el tiempo de

[T}

relajacion “Ti” y el exponente de vortice “n”.

261



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

La longitud natural del ciclon “L” corresponde a longitud necesaria para iniciar el
vortice ascendente, tomada desde la altura superior del ciclon. La longitud natural del cicldn

es comun para cada familia de ciclones.

L=23+Ds x2S = 112542 m

Este valor debe ser menor a la diferencia entre la altura total del ciclén H y la altura
de la salida S, de modo que se llegue a formar el vértice ascendente y la corriente gaseosa
salga por el tope del ciclon. Entonces, se verifica que esto suceda

L<H-S
1.12542m < 1.88m

El volumen del ciclon evaluado sobre la salida se evalua:
Ve=2%%(S—%) % (Dc* — Ds*) =0.03125 m*
El factor de dimensiones lineales K| se calcula:
K, = Dc —(Dc — B) « (84) = 0.40239
Luego, el volumen del ciclon evaluado sobre la longitud natural se calcula:
_ 2 2 K K \2
Ve=%%Dc"x«(h=8)+ 35 «Dc” « (L+S—h)«(1+ 5 +(52)°)
— % 4 Ds* « L =0.18974 m’

El factor dimensional de las proporciones volumétricas del ciclon Kc se calcula:

Vg
Ko =252 =0.74562
Finalmente, el factor de configuracion G se obtiene:
= 8K
G= KoKy 698.65347
Donde K,= a/Dc=044 ; K,= b/Dc=0.21

El exponente de vortice se calcula:
n=1-(1-0.67%Dc"%) x ()" = 0.55565
El tiempo de relajacion o tiempo necesario para que una particula alcance la

velocidad terminal de caida, se evalua:

Pp >x<Dpi2

Ti(Dpi) = T

Ahora bien, ya es posible determinar la eficiencia fraccional de cada intervalo de la

distribucion de particulas mediante la formula:
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: 05
GxTixQx(n+1
N, =1 — e )
1

Para calcular las eficiencias fraccionales, se evalua el tiempo de relajacién con el

diametro de particula promedio de cada intervalo y se obtienen los siguientes resultados:

Tabla 5.A.1. Valores de tiempo de relajacion y eficiencia fraccional del ciclén seleccionado.

Eraccion Dy Eficiencia
Tamafio (um) masica m, (Mm) Ti (s) fraccional 1), mix 1;
5 10 0.1552 7.5 0.000 0.812 0.126
10 30 0.0897 20 0.001 0.957 0.086
30 50 0.0587 40 0.004 0.993 0.058
50 60 0.0414 55 0.008 0.998 0.041
60 75 0.0830 67.5 0.012 0.999 0.083
75 102 0.0710 88.5 0.021 1.000 0.071
102 250 0.2370 176 0.082 1.000 0.237
250 1000 0.2470 625 1.030 1.000 0.247
1000 - 0.0170 1000 2.636 1.000 0.017

Luego, a partir de todas las eficiencias fraccionales se calcula la eficiencia total:
N =3%mn,xmi= 0.966

Donde m= Fraccion masica del intervalo de particulas

Numero de cabezas de velocidad
NH =K % % =924

Ds?

Donde K= Constante, toma el valor de 16 para entrada tangencial
El valor de Nh es comun para cada familia de ciclones.
Caida de presion

AP =1 «pxVi* « NH = 653.757 Pa
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Apéndice 5-B: Venturi

Disefio y remocion de particulas solidas
Luego de los ciclones, se unifican las corrientes de syngas y se procesa el caudal
total del mismo (2056 kg/h). Se enfria en un intercambiador de calor e ingresa al lavador

venturi con las condiciones de entrada especificadas en la Tabla 5.B.1 y 5.B.5.

Tabla 5.B.1. Condiciones de entrada al lavador venturi

Presion (Pa) | Temperatura (K) | Caudal molar (mol/s) | Caudal volumétrico Gg (m?®/s)

95300 373 23.86 0.777

Tabla 5.B.2. Propiedades de las fases en el lavador venturi, obtenidas de simulador UNISIM.

Propiedades del gas Densidad (gr/cm®) 0.0007365
Viscosidad (poise) 0.0001711

Propiedades del agua Densidad (gr/cm?) 1.006
Viscosidad (poise) 0.00862
Tension superficial (dinas/cm) 71.85

Propiedades del sdlido Densidad (gr/cm?) 1.642

Se selecciona una velocidad lineal en la garganta de la tabla de valores
recomendables de forma tal que ocurra la remociéon de particulas solidas con mayor

eficiencia.
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Tabla 5.B.3. Valores recomendados para el diseiio del lavador de particulas.

Velocidad del gas en la garganta

WV > 4575 cmig Alta eficlanca de remocion de PM
2000 < V.= 2300 em's  Absorcion y remocion de PM simulaneas
Relacién Liguido - Gas

0.26 = LG = 2.6 ¥m® Ramaocion da PM

55=< UG <11 lim* Absorcion de gases y remocion de PM
Caida de presian

10 < AP < 150 In H,0 Infarior en apicacones da absorcidn

Dimensiones tipicas

Area de entrada / Area de la garganta = 4:1
Angulo da convargancia = 12 5%

Angulo de divergencia = 3.5°

Entonces, se elige una velocidad (Vg) de 50 m/s.

Se determina el area y el didmetro de la garganta:

A2 = %=0.0155 m? Az=nX(%)2 D2 =0.1406 m
Con la relacion de areas entre la entrada y la garganta se calcula el area y el
diametro de entrada:
A1 =0.0621 m? D1=0.2812m
Se calcula el valor “a@” y se utilizan los valores sugeridos de los angulos de las zonas
convergente y divergente para calcular la longitud de cada zona.

a=&_-L&=0070m

L= mn"(ﬁ) Lc=0317m Ld=1.149 m

Se elige una relacion de Liquido-Gas para la remocion de particulas solidas cercana
al valor maximo recomendado, siendo esta de 2.523 I/m?, resultando en un caudal de agua

de 7 m¥/h.

Se calcula el diametro promedio de las gotas utilizando la ecuacién de

Nukiyama-Tanasawa.
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dy

_ 58600
VG

d, =206.58 pum

0.5 0.45
o I [
+597- 1000 -
[pLJ [(G’PL )MJ

QL 1.5
Qs

Se realiza el calculo del numero de Reynolds, el coeficiente de arrastre, la longitud

de la garganta y la caida de presion en el equipo, los cuales se muestran en la Tabla 5.B.4.

Tabla 5.B.4. Parametros y caida de presion del Venturi.

Re

Cd

Lg (cm)

Delta P (Pa)

444615

0.578

97.6

5165

Para cada rango de particulas se calcula el diametro aerodinamico, el numero de

impacto, la penetracion, la eficiencia porcentual y la cantidad removida de cada tamafio de

particula como se muestra en la Tabla 5.B.5.

Tabla 5.B.5.Eliminacion de particulas sélidas.

Rango de

particulas (um) 5-10 10-30 | 30-50 | 50-60 60-75 75-102 | 102-250 |250-1000 >1000
promedio (um) 7.5 20.0 40.0 55.0 67.5 88.5 176.0 625.0 1000.0
Cantidad (p/p)* |0.8658 [ 0.1151 | 0.0129 [ 0.0030 | 0.0026 | 0.0006 0 0 0
Dp (cm) 0.0008 [ 0.0020 | 0.0040 | 0.0055 | 0.0068 | 0.0089 | 0.0176 0.0625 0.1000
Da (cm) 0.0010 [ 0.0026 | 0.0051 | 0.0070 | 0.0086 | 0.0113 | 0.0226 0.0801 0.1281
Numero de

impacto kp 145.2 |1 1032.3 | 4129.3 | 7807.0 | 11758.9 | 20213.7 | 79943.7 {1008135.4 | 2580826.7
Penetracion Pt 0.0024 | 0.0012 | 0.0010 | 0.0010 | 0.0010 | 0.0010 | 0.0009 0.0009 0.0009
Eficiencia (%) 0.998 | 0.999 0.999 | 0.999 0.999 0.999 0.999 0.999 0.999
Cantidad

removida (p/p)** | 0.8637 | 0.1150 | 0.0129 [ 0.0030 | 0.0026 | 0.0006 0 0 0
Eficiencia total

(%) 0.998

*Corresponde a la masa del rango respecto a la masa total que entra.

**Corresponde a la masa removida del rango analizado respecto a la masa total que entra.

Luego de analizar los resultados, se puede asumir que la remociéon de sélidos es

total en el equipo disefiado y se considera que los alquitranes al condensar siguen el mismo

comportamiento que los solidos en su remocion.
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Finalmente, se utiliza el simulador UNISIM DESIGN 390.1 para analizar el grado de
absorcion de los compuestos presentes en el gas a tratar al entrar en contacto con agua en
el lavador.

Para ello, se modela el lavador venturi como un absorbedor de una Unica etapa

ideal. Se define la composicion de la corriente de entrada y sus condiciones de presion y

temperatura (Tabla 5.B.1, Tabla 5.B.6).

Tabla 5.B.6. Condiciones de la corriente de entrada y salida en el lavador venturi.

Entrada Gas Salida Gas Entrada Agua |Salida Agua

Temperatura 373 321.54 299.34 321.54 K

Presion 95.3 90.1 100 90.1 kPa
CcoO 277.62 277.62 0 0 kg/h
Cco2 303.30 302.93 0 0.37 kg/h
H20 393.00 167.11 7000 7225.89 kg/h
CH4 31.80 31.80 0 0 kg/h
N2 1022.39 1022.39 0 0 kg/h
H2 16.68 16.68 0 0 kg/h
NH3 4.08 1.35 0 2.73 kg/h
H2S 0.10 0.0896 0 0.01 kg/h
Alquitran 5.70 0 0 5.70 kg/h
Sélidos 0.91 0 0 0.91 kg/h
Total 2055.57 1819.97 7000.00 7235.60 kg/h
Total Entrada 9055.57 kg/h
Total Salida 9055.57 kg/h

Luego de realizar la simulacion, se obtiene que el lavador elimina el 66.9% del
amoniaco del syngas ingresado. También se puede observar que una pequefa fraccion de
CO, y de H,S se absorbe en este equipo, mientras que el resto de los compuestos no
presenta cambios significativos en sus caudal masico. Los alquitranes estan representados
por C,H,, pero no quiere decir que sea ese mismo, ya que hay muchos compuestos
involucrados. Como se explica en el Capitulo lll, los alquitranes formados en el gasificador
ingresan en estado gaseoso al lavador Venturi y condensan en el equipo. Por lo tanto, se

asume que todos son arrastrados con el agua.
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Por ultimo, se elimina de la corriente gaseosa aproximadamente el 57% del agua
arrastrada por el syngas hasta el lavador. Esto se debe a que parte del agua que ingresa

como vapor al lavador condensa por el enfriamiento del gas.
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Apéndice 5-C: Lecho fijo de esponja de hierro®
Consideraciones de disefio
La determinacion del diametro del recipiente de esponja de hierro es una funcion de
las siguientes variables:
e Vida util deseada del lecho
e Velocidad a través del lecho
e Caida de presion a través de la unidad
e Tiempo de contacto
e Posible canalizacién de gas

Las siguientes ecuaciones establecen las condiciones limitantes para el
dimensionamiento del equipo.

La velocidad superficial del gas (es decir, el flujo de gas dividido por el area de la
seccion transversal del recipiente) a través del lecho de esponja de hierro normalmente se
limita a un maximo de 10 ft/s (3 m/s) en condiciones de flujo reales para promover el
contacto adecuado con el lecho y evitar una caida de presion excesiva.

El didametro minimo del recipiente para la velocidad del gas viene dado por:

w1 % 1/2
d. = 858+ (il

min Px Vg i

=333.8 cm

En donde: d,_,,= minimo diametro interno del equipo (cm)
Q, = flujo volumétrico de gas a 15°C y 1 atm = 1513 Sm3/h
T = temperatura de operacion (K) = 300 K
P = presién de operacion (kPa) = 100 kPa
\Y

Z = Factor de compresibilidad = 1

= maxima velocidad del gas (m/s) = 3 m/s

g max

Un limite superior al diametro del recipiente puede determinarse mediante la

siguiente ecuacion suponiendo una velocidad minima de 2 ft/s (0.61 m/s) :

Taz 12
}?fVT Z) =740.2 cm

d,; = 8.58% (

g min

Un tiempo de contacto de 60 s se considera minimo para elegir un volumen de
lecho. Se puede considerar un volumen mayor ya que extendera la vida util de la cama vy,
por lo tanto, extendera el tiempo del ciclo entre los cambios de cama. Suponiendo un tiempo
de contacto minimo de 1 minuto, cualquier combinacion de diametro del equipo y altura del

lecho que satisfaga lo siguiente es aceptable:

% ‘Surface Production Operations (Third Edition), Volume 2, 2014’ Maurice |. Stewart Jr.
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g =B T

min & PxV =3m

g min

En donde: d = diametro interno del equipo (cm) = 333. 7 cm

H = altura del lecho (m)

Al seleccionar combinaciones aceptables, la altura del lecho debe ser de al menos
10 pies (3 m) para la eliminacion de H,S y 20 pies (6 m) para la eliminacion de mercaptano.
La seleccién debe producir una caida de presion suficiente para garantizar una distribucion
de flujo adecuada en toda la seccion transversal. El diametro del equipo debe estar entre
d... Y d...- La esponja de hierro normalmente se vende en los Estados Unidos por el bushel
(1 US bushel= 35.2 litros).

El volumen en bushels se puede determinar a partir de la siguiente ecuacién una vez

que se conocen las dimensiones del lecho de didmetro y altura:

Vol=5 (< « H=262m’

En donde: Vol = volumen de lecho (m®)

La cantidad de 6xido de hierro, que estd impregnada en las astillas de madera,
normalmente se especifica en unidades de libras de 6xido de hierro (Fe,O,) por bushel. Los
grados comunes son 6.5, 9, 15 o 20 Ibs Fe,O./bushel. Se escoge trabajar con 15 Ibs
Fe,O./bushel, equivalente a 193 kg Fe,O,/m®.

La vida tedrica de la cama para la esponja de hierro entre reemplazos se determina

a partir de:

_ —6
fo = 148 % 1070 L

=< = 1103 dias

En donde: t = tiempo de ciclo (dias)
Fe = contenido de esponja de hierro (kg Fe,O,/m*) = 193 kg Fe,O,/m?
e = eficiencia = 0.7

MF= fraccion molar de H,S en alimentacion= 0.00004

270



Produccién de gas de sintesis a partir de cascara de mani

Apéndices Capitulo 6
Apéndice 6-A: Banda transportadora

Se deben determinar las caracteristicas de la materia prima a transportar para poder
disefar correctamente la banda. La cascara de mani es un material muy liviano, su peso
especifico es aproximadamente 77 kilogramos por metro cubico. Su tamafio no supera los
2.5 centimetros de largo (maxima dimensién) y es no clasificado (no uniforme, mixto). De la
Tabla 1 se obtiene un ancho de banda de 400 mm (0.4 m).

Los angulos de reposo, sobrecarga y de inclinacion maxima son 30°,20° y 15°
respectivamente. Para los calculos se utilizan angulos 5° menores para sobredimensionar la
cinta, asegurar el correcto funcionamiento de la misma y cumplir con la capacidad de
transporte requerido.

Estos datos se presentan en la Tabla 6.A.1.

Tabla 6.A.1. Caracteristicas de la materia prima.

Peso especifico 0.77 ton/m?®
dimension max 25 mm
Angulo de reposo 30 °
Angulo de sobrecarga 20 °
Ang inclinacion max 15 °

Luego, se deben definir la altura de elevacion de la materia prima, que corresponde
a la altura del gasificador visto en el Capitulo 4 del presente trabajo, adicionando 2 metros
por las tolvas de alimentacion que tienen los gasificadores. Se utilizara un valor de 7 m para
esta altura y un angulo de inclinacion de la banda de 10°. Con estos valores se calcula la
longitud de la banda

L= A—wngoo) =403 m

Ademas se le adiciona un tramo recto horizontal que circula por sobre los gasificadores, el
cual tendra separadores para alimentar a cada gasificador. La longitud total sera de 63 m
para utilizar un valor de factor de longitud de banda. El valor de 50 no se utiliza debido a
que las tolvas de alimentacion de los gasificadores quedarian muy préximas entre si.

Para el angulo de 10° el coeficiente de reduccion de capacidad es K=0.95.
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Se opta por rodillos planos por la facilidad de transporte de la materia prima, como
asi también el bajo caudal a transportar ya que las otras configuraciones poseen una gran
capacidad de transporte.

Longitud de rodillo=0.5 m
Ancho de banda efectivo: 5=0.9 x0.4—-0.05=0.31m
Area de flujo: 4 =0.25 % tan(15) % (0.5 + (0.31 — 0.5) % cos(0))* = 6.44 10~ m>
Area de flujo maxima: Amax = 0.25 % tan(20) % (0.5 + (0.31 — 0.5) % cos(0))* = 8.74 % 107> m?

De la ecuacién de caudal se calcula la velocidad minima necesaria para cumplir con

el requerimiento de caudal

— Qm _
VM = om0 o rrss 0059 ms

Se opta por utilizar una velocidad de 1.5 la velocidad minima, resultando en una
velocidad de 0.0885 m/s (0.09 m/s)
El caudal maximo que la banda podra transportar a la velocidad utilizada es:
Omax = 3600 % 0.0885 % 8.74 % 107 « 0.77 % 0.95 = 2.038 ton/h

Calculo de potencia

Potencia para mover la cinta en vacio y cargada con desplazamiento horizontal.
Factor ancho de banda: 108
Factor longitud de banda: 145
Factor de servicio:1
_ 108x0.0885+1 _
P1 =800 = 0.073 kW
Potencia para elevar la carga a cierta altura
P2=2L=0019 kW
Potencia necesaria para vencer rozamientos de trippers, dispositivos de limpieza y guias
Pa=0.8+0.0885=0.071 kW
Pb=1.5%0.4+0.0885=0.053 kW
Pc=1.6%0.0885x%63=0.571 kW
P3=0.071+0.053 +0.408 = 0.695 kW
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Potencia total (parcial)

PT =0.073+0.019+0.695=0.787 kW

Finalmente, considerando un rendimiento del 85% y una eficiencia de 90% la potencia
necesaria del motor para su funcionamiento es:

_ _0.787 _
PM = ;8L = 1.028 kW
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Apéndice 6-B: Dimensionamiento de tornillo sin fin

Antes del dimensionamiento es necesario conocer la densidad del material a
transportar. Segun las Tablas 6.16 y 6.17 mostradas en la descripcion de los equipos de
tornillo y la informacion de la Tabla 6.18, se determina que la densidad promedio de estas
particulas es de 0.6 ton/m®.

Al tratarse de un material abrasivo, se considera un valor de coeficiente de relleno
(1) de 0.125 y una velocidad de giro (n) de 50 rpm.

Con respecto a la inclinacion del equipo, el carbdn y las cenizas seran transportadas
a un horno rotatorio para la activaciéon de carbdn. Por tal motivo se considera el peor caso
posible, una inclinacion de 20°, siendo el coeficiente de disminucion de flujo (i) igual a 0.6.

Se considera un equipo cuyo paso sea de 1 vez el diametro del equipo.

Con los datos anteriormente mencionados se calcula el diametro minimo que debe
tener el tornillo sin fin para transportar caudal del material deseado, el cual es de 0.27 ton/h

aproximadamente.
0= 3600 % » B o B2,
Resolviendo se obtiene que el diametro minimo es de 0.137 m.
A continuacion se realizan nuevamente los calculos para un diametro de 6 pulgadas
(0.1524 m), el cual se puede obtener comercialmente.
Los resultados se muestran a continuacion:
S = =L =0,00228 m?
v="E82=0.127 m/s
0 =3600 A+ B« B2 5 = 0375 ton/h
Luego se procede a calcular la potencia necesaria para el funcionamiento del
equipo. Para ello es necesario definir el valor de resistencia del material transportado (Co) y
el largo del equipo. Se considera el peor caso para el coeficiente Co, tomando un valor de 4,
y el largo del equipo se considera arbitrariamente de 20 m.

PH = Co 2% =0.082 kW

PN =Bk =0.152 kW

Pi= %6—]7{ =0.0002142 kW (Despreciable frente al resto)

P=PH+PN+Pi=0234 kW
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Apéndice 6-C: Disefio torre de enfriamiento

Se decide emplear una torre de enfriamiento para enfriar el agua utilizada en el
intercambiador agua-gas, ya que la misma se reutiliza en el intercambiador. Entonces, se
debe hacer uso de la carta psicrométrica y de los datos siguientes escogidos para el disefo:

- Temperatura de entrada del agua a la torre: 50°C

- Caudal de agua a enfriar: 11000 kg/h

- Temperatura deseada de salida de agua de la torre: 30°C

- Temperatura de bulbo hiumedo del aire a la entrada: 25.3 °C
- Humedad del aire: 46%

- Temperatura de bulbo seco del aire: 35°C
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013 g |po%
S 31000
g 012 21
s s {pooo
e o1l 3 7
g & -{[pooo
o 010 °
& '3
009 g
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E 0.07 = 4600
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E £ s00
2
[l g 400
= 0.05 E 300
n ]
004 o ooy
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0' 10 26 m § 40 50 60 70 80 90 100 110 120 130

“emperatura, °C

Figura 6.C.1. Diagrama psicrométrico y recta de operaciéon con caudal de gas minimo (tangente a curva

equilibrio)

Teniendo la recta graficada, se obtiene el valor de la pendiente, que resulta de 8.5
kJ/kg°C. Este valor corresponde a L*Cp/G_,,. Se conoce el valor del caudal de agua L, y su
valor de Cp, se obtiene asi el caudal de aire minimo necesario.

k &
G _ _L«Cp  _ 11000 -hg*4'18kg*°(,' — 5409 kg
min 85 ng.OLC 85 Eglx;oLC h
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Luego, se estima que el valor de G sera 1.5 veces el minimo, por lo que el caudal G
a utilizar resulta de 8114 kg/h. Una vez obtenido el caudal de aire G, se utiliza el grafico de
Leva para lechos de relleno desordenado para averiguar el valor de Gs. Se calcula primero:

0.5
L(Ly™ = 0,045
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0.4
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=~y Inundacién +
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Figura 6.C.2. Grafico de correlacion de Leva

Se cruza este valor con la curva de inundacioén y se obtiene un valor de abscisa de

#«Cfap! ‘. .
0.28, que se corresponde con el valor de W‘ﬁ De esta expresion, es posible
gas liquido™ Pgas

despejar el valor de G’.
Para ello, se precisa conocer el valor de Cf que dependera del tipo de relleno a
utilizar en la torre. Se propone utilizar anillos Pall de polipropileno de tamano nominal 1.5”,

obteniéndose un valor de Cf= 40y un &rea de contacto a = 128 m*/m?® *.

% QOperaciones de transferencia de masa. 22 Edicion. Robert E. Treybal.
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Por lo tanto, se despeja y obtiene un valor de G’ de 3.95 kg/m? h. Este valor seria el
correspondiente a la inundacién. Generalmente el valor de operacién es un 80% del de
inundacion, quedando un valor de G’op de 3.16 kg/m? h.

Ahora es posible determinar la altura necesaria de la torre a implementar. Sabiendo
que: Z, .. = Hyos-N1og S€ procede a calcular ambos términos.

e HTOG

Este valor se obtiene utilizando el coeficiente global de transferencia de masa de K|
y el valor del area caracteristica del relleno a utilizar a,.

Sin embargo, es un valor especifico que para la mayoria de los empaques se puede
obtener del manual o de los boletines de los fabricantes de sistemas especificos. Por lo
tanto, se considera que el valor de H;,; se proporciona por el proveedor del relleno y se
plantea cémo se procede con el dimensionamiento de la torre en cuestion.

e NTOG
Se calcula graficamente, sabiendo el valor de G,  ya obtenido y recalculando la

pendiente de la recta de operacion de la siguiente forma:

ke
LeCp _ 11000 K418 AL R,
G 81144 T kgxoC

Se procede a calcular la entalpia del extremo derecho de la recta de operacion, la
cual resulta de 193 kJ/kg. Luego, se traza la nueva recta de operacién en el diagrama

psicrométrico y se calcula graficamente el valor de N;,.= 4.
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Figura 6.C.3. Calculo grafico de N;,; en diagrama psicrométrico.
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Finalmente, una vez conocidos ambos parametros H,; ¥ N, €s posible calcular la
altura de la torre empacada de enfriamiento. Y conociendo el valor de caudal de gas por
unidad de area G’ , a utilizar tambien es posible dimensionar el area transversal del equipo.

En busca de conocer la composicion de las corrientes efluentes de la torre de
enfriamiento, la torre propuesta se simula en UNISIM DESIGN 390.1 con los parametros
especificados anteriormente (condiciones de entrada, caudal de aire utilizado y operacion
atmosférica). Los resultados obtenidos por el simulador teniendo en cuenta el reciclo del

agua se muestran en la Tabla 6.C.1.

. Aire caliente
Agua
?orre ”.
1 Aglia
recjrculo
,10ure torre

Torre de
t1enfriamiento

Figura 6.C.4. Torre de enfriamiento en simulador UNISIM 390.1.

Tabla 6.C.1. Corrientes de entrada y salida simuladas de la torre de enfriamiento.

Corriente Agua a torre 1 Aire torre 1 Agua recirculo Aire caliente
Fraccién vapor 0.0 1.0 0.0 1.0
Temperatura (°C) 495 35.0 29.9 449
Flujo masico (kg/h) 11000.0 8114.0 10647.9 8466.1

g Agua/ kg Aire seco - 21.0 - 65.3
Humedad relativa (%) - 46.0 - 100.0
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Tabla 6.C.2. Parametros de torre de enfriamiento diseifiada con el simulador.

Torre de enfriamiento Agua Intercambiador
Diametro (m) 1.22
Altura(m) 5.31
Caida de presién (kPa) 1.49

Es importante destacar que el enfriamiento del agua implica un proceso de
humidificacion del aire, por lo que el caudal de agua saliente de la torre resulta menor al que
ingresa a la misma. Por lo tanto, es necesario reponer las pérdidas con agua de pozo antes
de volver a ingresar el agua al intercambiador de calor (Tabla C.3).

‘ Agua

RCY-3 in

——
Agua reposicion 2

MIX-103

Aguia
regrculo

—

Gases _G;s'es
int 1 Intercambiador int2
Gas-Agua
Agua
salida
interc

Figura 6.C.5. Reposicion y recirculacion de agua enfriada en simulador UNISIM 390.1.

Tabla 6.C.3. Corrientes de para recirculacion a intercambiador de calor.

Corriente Agua recirculo Agua reposicion 2 Agua int
Temperatura (°C) 29.9 25.0 29.7
Flujo masico (kg/h) 10647.9 352.1 11000.0
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Apéndice 6-D: Velocidades recomendadas para fluidos en caferias

Velocidades Sugeridas para fluidos en tuberias

Tomado de Ludwig, E., “Applied Process Design for Chemical and Petrochemical

Plants. Vol. 17, Gulf Publishing Company, USA (1965).

Fluido Velocidad de ensayo Material de la tuberia
sugerida

Acetileno 4000 fom Acero
Aire, 0 a 30 psig 4000 fom Acero
Amoniaco

Ligquido 6 fps Acero

Gas 6000 fps Acero
Benceno 6 fps Acero
Bromo

Liquido 4 fps Vidrio

Gas 2000 fpm Vidrio
Cloruro de Calcio 4 fps Acero
Tetraclorure de Carbono 6 fps
Cloro (seco)

Ligquido 5 fps Acero Cat. 80

Gas 2000-3000 fpm Acero Cat. 80
Cloroformo

Liquido 6 fps Cobre v Acero

Gas 2000 fpm Cobre v Acero
Etileno gaseoso 6000 fom Acero
Dibromuro de etileno 4 fps Vidrio
Dicloruro de etileno 6 fps Acero
Ftilenglicol 0 fps Acero
Hidrogeno 4000 fpm
Acido clorhidrico

Liquido 5 fps Rubber Lined

(Gas 4000 fpm RL. Saran Haveg
Cloruro de Metilo

Liquido 6 fps Acero

Gas 4000 fpm Acero
(Gas natural 6000 fom Acero
Aceros lubricantes 6 fps Acero
Oxigeno 1800 fps Max. Acero (30 psig max)
A temperatura ambiental 4000 fpm Tipo 304 55
Propilenglicol 5 fps Acero
Hidroxido de sodio
0-30% 6 fps Acero v Niquel
30-530% 5 1ps Acero v Niquel
50-73% 4 fps Acero v Niquel
Solucion de cloruro de
sodio
Sin solidos 5 fps Acero
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Con solidos (6 Min-15 Max.) fps Monel o Niquel
1.5 fps

Percloroetileno 6 fps Acero

Vapor

0-30 psi 4000-6000 fpm Acero

Saturado

30-150 psi 6000-10000 fpm Acero

Saturado o sobrecalentado

Mas de 150 psi, §500-15000 fpm Acero

sobrecalentado

Lineas cortas 15000 fpm (max) Acero

Acido sulfiirico

88-93% 4 fps 5.5.-316, plomo

03-100% 4 fps Acero Cat. 80

Didsiado de azufre 4000 fpm Acero

Estireno 0 fps Acero

Tricloroetileno 0 fps Acero

Cloruro de vinilo 0 fps Acero

Cloruro de vinildeno 0 fps Acero

Agua

Servicio promedio 3-8 (prom. 6 ) fps Acero

Alimentacion de caldera 4-12 fps Acero

Lineas de succion de 1-5 fps Acero

bombas

Maxima economia (usual) 7-10 fps Acero

Agua de mar, tuberia 5-8 fps (3 min.) Concreto B. L., canal de
asfalto

Apgua de mar, concreto 3-12 fps (3 min.) Saran-lined. Transite

Los valores de velocidad mostrados son Onicamente para comenzar el cilculo de la caida

de presion.

El valor definitivo debe ajustarse a la economia v al balance de energia de la linea

considerada.

Velocidades de disefio tipicas para aplicaciones en sistemas de procesos:

Servicio Velocidad (fps)
Liquido en proceso estandar 4-6,3
Succion de bomba (excepto ebullicion) 1-5
Succion de bomba (punto de ebullicion) 05-3
Agua de alimentacion de caldera (presion 4-8
de descarga)
Lineas de drenaje 1.5-4
Liguido a rehervidor (sin bomba) 2-7
Mezcla liguido-vapor de salida de 15-30
recalentador
Wapor de condensador 15— 80
Separadores de flujo por gravedad 05-15
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Apéndice 6-E: Grupo electrogeno

Combustiéon en el motor: Balance de masa

Tabla 6.E.1. Balance de masa en el motor de combustidon interna, asumiendo combustion completa y
exceso de aire del 10% con respecto al estequiométrico.

Balance
Aire
est.(kmol/ = Aire exceso Aire exceso Humos = Humos
Gas (kg/h) Gas(kmol/h) h) 10%(kmol/h) = 10%(kg/h) (kmol/h) = (kg/h)

CcO 256.4706 9.1597 0.0000 0.0000
CO, 279.1965 6.3454 17.3411 | 763.0097
H,O 38.2553 2.1253 13.5029 243.0514
CH, 29.3774 1.8361 0.0000 0.0000
N, 944.5068 33.7324 45.5395 50.0934 1402.6160 83.8258 2347.1229
H, 15.4093 7.7046 0.0000 0.0000
NH; 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000
H,S 0.0246 0.0007 0.0000 0.0000
o, 0.0000 12.1054 13.3160 426.1112 1.2105  38.7374
NO, 0.0000 0.0000 0.0002
SO, 0.0000 0.0007 0.0463

Total 1563.2407 60.9042 57.6449 63.4094 1828.7272 115.8811 3391.9680

Entra 3672.6474
Sale 3672.6474
Diferencia 0.0000

Tabla 6.E.2. Poder calorifico del gas de sintesis.

Gas Xmolar PCl.Xseco

Gas (kg/h)  (kmol/h) seco PCI (MJ/Nm3) (MJ/Nm3)
CcO 256.5 9.2 0.2 12.6 20
CO2 279.2 6.3 0.1 0.0 0.0
H,O 38.3 2.1 0.0 0.0 0.0
CH4 294 1.8 0.0 35.9 1.1
N, 944 .5 33.7 0.6 0.0 0.0
H, 15.4 7.7 0.1 10.8 14
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NH, 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
H,S 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Total 1563.2 60.9 1.0 4.5

Tabla 6.E.3. Caudales volumétricos de entrada y salida al motor.

Caudales en Nm3/h

Gas 1478
Aire 1538
Humos 2811

Disefio motor

Para un dado motor de combustion interna, se debe calcular la entrada maxima de

aire a partir de la cilindrada (D) y las revoluciones por minuto (rpm) del motor:
Entrada méxima de aire/gas = %'%%D [m3 /s]

Con wuna entrada de aire superior al 10%, con respecto al necesario
estequiométricamente para la combustién, el coeficiente aire/gas resulta: 1.1 ; 1.0. Por lo
tanto, la maxima entrada de gas al motor resulta:

Entrada maxima de gas = Entrada maxima de aire/gas.z—%1 [m3/s]

La entrada real de gas es:

Entrada real de gas = Entrada maxima de gas.f

Donde f es la eficiencia volumétrica del motor (%) y depende de:
- rpm del motor
- disefo de la tubuladura de entrada de aire del motor
- suciedad de la tubuladura de entrada de aire del motor
A 1500 rpm, para una tubuladura de entrada de aire bien disefiada y limpia, puede
considerarse que fes 0.8.
Con el valor calorifico del gas (PCl), se estima la potencia disponible del gas:

Potencia disponible [KW = Entrada real de gas [m*/s] . PCI [KJ/m*]
La eficiencia del motor depende en parte del indice de compresion del motor. Puede

estar dado por el fabricante, o puede calcularse en base al indice de comprensién. Para un

indice de compresion de 9.5:1 la eficiencia nm puede estimarse en el 28 por ciento.
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Por lo tanto, la producciéon mecanica maxima de este motor es:

P Mmax = P otencia disponible mm

La maxima produccion eléctrica (cos phi generador = 0.8) es por lo tanto:
PMe=PMmax % 0.8

Grupo electrégeno elegido

Figura 6.E.1 Generador de gas CG170-16 (60 HZ) | 1560 kWe Caterpillar
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Tabla 6.E.4. Especificaciones de generadores serie CG170 50HZ, Caterpiller

50 Hz PRODUCT PERFORMANCE

Bore/stroke mm in | 170/195 | 6.7/17 170/195 @ 6.7/7.7 | 170/195 = 6.3/1.7
Displacement I in® 53.1 3,240 708 4320 885 5,401
Speed rpm 1500 1500 1500
Mean piston speed m/s f/s 98 32 938 32 938 32
Length " mm in 4,640 183 5,360 m 6,200 244
Width ! mm in 1,810 n 1,810 n 1,710 67
Height " mm in 2,210 87 2,210 87 2,190 86
Dry weight genset kg Ib 10600 | 23373 12600 = 27,783 17,200 37926

Tabla 6.E.5. Eficiencias de generadores serie CG170 50HZ, Caterpiller

BIOGAS

Electrical power ? kW, 1,200 1,560 2,000
Mean effective pressure bar psi 18.6 270 18.1 263 186 270
Thermal output (+/-8%) ¥ kW Btu/m 1249 71,09 1,641 93,405 2,021 | 115035
Electrical efficiency ? % 421 418 429
Thermal efficiency ¥ % 438 440 433

Total efficiency % 85.9 85.8 86.2

NO, = 500 mg/Nm*, 1 g/bhp-h

Tabla 6.E.6. Especificaciones de generadores serie CG170 60HZ, Caterpiller

60 Hz PRODUCT PERFORMANCE

Bore/stroke mm in 170195 = 6.7/71.7 | 1701195 | 6.7/71.7 | 170/195 @ 6.7/1.7
Displacement | in? 53.1 3,240 708 4,320 885 5,401
Speed rpm 1500 1500 1500
Mean piston speed m/s ft/s 9.8 32 98 32 9.8 32
Length mm in 4,640 183 6,640 261 7,470 294
Width " mm in 1,810 7 1,790 70 1,710 67
Height mm in 2,210 87 2,210 87 2,190 86
Dry weight genset kg Ib 10,600 = 23,373 14,850 32,744 19,400 42,111
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Tabla 6.E.7. Eficiencia de generadores serie CG170 60HZ, Caterpiller.

BIOGAS

Electrical power ? kW, 1,200 1,550 2,000
Mean effective pressure bar psi 18.8 273 18.2 264 188 273
Thermal output (+/-8%) * kW Btu/m 1,258 71,605 1,657 94,316 2,027 115,376
Electrical efficiency # % 415 414 426
Thermal efficiency ? % 438 439 436

Total efficiency % 856 853 86.0

NO, <500 mg/Nm*, 1 g/bhp-h
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Apéndice 6-F: Antorcha

Balance de masa en la antorcha

Tabla 6.F.1. Balance de masa en la antorcha.

Aire exceso
Gas (kg/h) 30%(kg/h) Humos (kg/h)
Cco 277.6 0.0 0.0
Co, 302.2 0.0 825.9
H,O 414 0.0 263.1
CH, 31.8 0.0 0.0
) 1022.4 1794.3 2816.7
) 16.7 0.0 0.0
NH, 0.0 0.0 0.0
H,S 0.0 0.0 0.0
o, 0.0 545.1 125.8
NO, 0.0 0.0 0.0
SO, 0.0 0.0 0.1
Total 1692.2 2339.4 4031.6
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Apéndice Capitulo 7

Apéndice 7-A: Indicadores econdmicos

Economic Indicators

CHEMICAL ENGINEERING PLANT COST INDEX

June'99 May'99 June'98  (1957-59 = 100)
Prelim. Final Final
CE INDEX 3905 3899  3ss.4 |Annual Index
Equipment 435.1 4345 4349
Heatexchongen & fonks — 3711 3714 sz |[1992=1358.2
Process machinery ————  431.8 4324 428.8 1993 = 359.2
Pipe, valves & fitings ———— 5400 §37.1 5339 1994 = 368.1
Process instruments ————  362.7 3620 3656
Pumps & compressors ——— 657.9 656.6 6489 1995 = w N
Electical equipment ———— 3358 3354 3340 | 1996 = 381.7
Structural supports & misc. — 4109 4103 389.8 1997 = 386.5
Buildings 818 3809 3 |1998=389.5

Engineering & supervision ——  339.8 339.9 413

Coms

el Ardibinnal intrernetion coll- 917.004-4Q31

FEconomic Indicators

2016 s 2017 w2018 2019 m——

Download the CEPCI two weeks sooner at www.chemengonline.com/pci

CHEMICAL ENGINEERING PLANT COST INDEX (CEPCI)

&7
19 D 'P Jﬁ;m ARl ndee
(1957-59 = 100} = ot o
CEuget 5182 B159 STB4 DN =66T | wx )
Easgnen! 75 7512 i 2012 = 5846 |
Fa perhasgers & kg §173 67,3 551
ProfiE FACKInrf 143 .2 saro 2013 = 567.3 [
Pee.whvesd Biing 189 rict ] anaz 2014 = 578.1 |
Fravess navuments 4181 4202 4159 |
L ——— 10306 19373 10000 Wis=5868 | |
B equipment 547 =T 5312 2016=541.7 |
Snctwal sapots & wisc BT i T30 75
Corsrution iaber 1 205 287 2017 = 5675 [
Buldrgt (1 00! s 2018 = 803.1 [
2 . s -
E’}Ellf'cn\'\.#kl {tLiig] 3169 il %] ESLh) | 3 W n ] ] J r o o N o

Sareg FUAIE 2007 £vEral -SENES 0 G0N AN COM3esiry MEvs COverEn 1 Aso0m Mooase senes 10 GensnrLen by e
15 Bureau ol Laber Stadisics 50 Saring nWMach 2018 the daia seres br chemicalindesiry special machipeny ees ieplaced
wcance the series was decontiue] by BLS o= Chen. Eng., Agdil 2008, p. TO-TT
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Apéndice 7-B: Apuntes Ingenieria Econémica

Tabla 5. Estimacion del costo de produccion

COSTOS VARIABLES

Costo de materia prima

Estimacién a partir de las cantidades requeridas y precios.

Costo de envases

Estimacion a partir de las cantidades requeridas y precios.

Costo de mano de obra
directa (MOD)

Estimacién a partir del nimero de operarios o gréafico de
Wessel y precio hora hombre con cargas sociales (Cargas
sociales 30-45% del precio de la hora hombre)

Costo de supervisién

10 al 25% de MOD

Costo de servicios

Estimacién a partir de requerimientos y tarifas de
empresas proveedoras

Costo de mantenimiento

2 al 10% de la Inversion Fija (Ir) (el resultado da unidad
monetaria/por afio)

Costo de suministros

0,5 a 1% de I (el resultado da unidad monetaria/por afio)

Costo de laboratorio

2 a 20% de MOD

Costo de regalias y patentes

0 a 5% de los ingresos por ventas anuales

COSTOS FINOS

Costo

depreciacién seleccionado (el resultado da en unidad

de | Estimacion n funcién del metodo

monetaria/por afio)

Costos de inversién

Costo de impuestos 1 a 2% de Ir (el resultado da en unidad

monetaria/por afio)

Costo de seguros 0,5 a 1% de Ir (el resultado da en unidad

monetaria/por afio)

Costo de financiacién | Estimacién en funcién del capital solicitade

a crédito (el resultado da en unidad
monetaria/por afio)

Costo de ventas y distribucién

1 a 5% de los ingresos por ventas anuales

Costo de administracién y direccién | 20 a 40% del costo anual de MOD

Costo de investigacién y desarrollo | 0 al 5% de los ingresos por ventas anuales
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Apéndice 7-C: Costo equipos principales

Total
Equipo Caracteristica Costo (US$) |Cantidad |Fuente (US$)
Downdraft +
1 |Gasificador filtros+antorcha 42000 3 Indiamart.com 126000
2 [Ciclén 5025 3 Matche.com 15075
Intercambiador
3 |de calor Syngas/Aire 32034 1 Matche.com 32034
Intercambiador
4 |de calor Syngas/Agua 24706 1 Matche.com 24706
Wet Venturi
5|Scrubber 3500 1 Indiamart.com 3500
Process Equipment Cost
6 |Absorbedor 23226 1 Estimation 23226
Lecho de
7 |esponja 25000 1 25000
Generador de mainspower.en.made-in-chi
8|gas 1200kw 226000 1 na.com 226000
https://spanish.alibaba.com/
product-detail/rotary-kiln-for
-activated-carbon-11856562
67.html?spm=a2700.86990
10.normalList.11.5dfe6473I
9 |Horno rotatorio 10000 1 UFYUC&s=p 10000
Intercambiador
10 |de calor CA/Agua 28475 1 Matche.com 28475
Process Equipment Cost
11 |Torre Enfriamiento 1 46452 1 Estimation 46452
Process Equipment Cost
12 |Torre Enfriamiento 2 61936 1 Estimation 61936
Empaque
13 |torres Pall ring 1.5" PP 750 1.23 |[Besora Hnos. 922.5
Total 623326
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Apéndice Capitulo 8
Apéndice 8-A: Calculo de dimensionamiento del horno

El horno trabaja a un grado de llenado del 10%, siendo ® =0.1. La pendiente con
respecto a la horizontal suele rondar en el orden del 3,5 %, por lo que se define al angulo de
inclinacion o =3.5°. La velocidad de rotaciéon optima oscila entre las 1.8 y los 3.5 rpm,
tomandose arbitrariamente un valor de N=2.5 rpm. El angulo de reposo del material se
considera de 40°.

®=0.1 o=3.5° N=25rpm 0=40°

Ingresan 268.8 kg/h de sdlidos, provenientes del gasificador, al horno rotatorio. Se
sobredimensiona el equipo considerando un 20% mas de caudal del sdlidos, resultando en
un valor de CTH de 322.5 kg/h, se elige trabajar con 325 kg/h para el disefio.

Se calcula el valor de tan(p ) a partir de la siguiente ecuacién:

] in(3.5°
tan(B) = tan(B) = Suncios = 0.072

De la ecuacién de la capacidad de transporte por hora (CTH) se despeja el valor del
didmetro del equipo.

CTH =148+ N % D> x @ % p * tan(B)

— .3 CTH _
D= Vl.48*N*<D*p*tan(B) =343 m

Segun datos de bibliografia se utiliza un tiempo de residencia del material de 3 horas
(180 minutos). Finalmente, de la ecuacién de tiempo de residencia se despeja y calcula la

longitud del equipo.

1.77*\/6*L*F
NxDxS

L=%=63.77m

t:
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