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Resumen

El objetivo principal de este proyecto es el disefio de un reactor apropiado para
llevar a cabo la produccion de hidrégeno mediante la conversion de biomasa en agua a
condiciones supercriticas. Es importante mencionar que el presente proyecto consi-
dera en su anadlisis solamente tres reacciones que se involucran en el proceso: la reac-
cion general del modelo de gasificacion de biomasa, la reacciéon de reformado del agua
y la reaccion de formacion de metano, y se asume que la conversion completa del car-
bono ocurre en su totalidad. Sin embargo, en el analisis de procesos de gasificacion las
reacciones a partir del carbono s6lido como la reaccién de Boudouard son importan-
tes porque permiten cuantificar la formacién de depédsitos de carbono y predecir la
formacién de otros componentes no deseados como los alquitranes, por lo que el al-
cance de este proyecto se delimita a un ejercicio académico inicial sobre el tema.

En relacién con lo anterior, se tomé como punto de partida para el presente di-
seflo una escala experimental del sistema de reaccion por dos razones principales. La
primera, asegurar que a una pequeifla escala la introduccion de esta tecnologia al pais
permita estimular la innovacidn y la interaccién entre redes de trabajo y segundo, di-
sefiar un reactor compacto que permita ajustar varios parametros de disefio con el
objetivo de realizar disefios experimentales para obtener una validacién de los aspec-
tos relacionados con las condiciones de operacion para el proceso como por ejemplo,
la formacidn de depositos de carbono y alquitranes.

Es de interés evaluar la capacidad del disefio y predecir el efecto de diversos
factores tales como los rangos de temperaturas y presiones supercriticas, tasas de
consumo de biomasa humeda y el tiempo de residencia y con ello obtener respuestas
sobre las dimensiones del reactor, geometria del montaje, el régimen de flujo, la con-
centracion y la humedad de la biomasa, presencia de catalitico, materiales de cons-
truccidn, y la composicién del gas, asi como el valor energético del producto principal
y los productos secundarios.

Para ejecutar el disefio, se consideraron aquellas partes esenciales del equipo



como bombas, etapas de precalentamiento y enfriamiento, aislantes, reguladores de
presion y temperatura, valvulas, contenedores y receptores de biomasa, liquido y pro-
ductos, entre otros.

Se determin6 que las condiciones de operacion para el reactor seran una tem-
peratura de 950 K, una presion de 25 MPa, una fraccién de masa del 10 % de biomasa
y un tiempo de reacciéon de 120 segundos para los cuales se favorece la produccion de
hidrégeno como el producto principal, logrando una eficiencia térmica de alrededor
de 16 %, para conversiones de hidrogeno del 70 % y una capacidad del sistema de
producir 6,96 moles de hidrégeno por kilogramo de biomasa.

El costo del proyecto esta valorado en aproximadamente $ 38 940, y el costo de
operacion es de $1 155 para un costo aproximado de $ 87 por kilogramo de hidrégeno
producido mediante la gasificacion en agua supercritica.

Se recomienda adjuntar al disefio un sistema de control de proceso que permi-
ta asegurar el cumplimiento de los parametros de operacién y aumentar el factor de

seguridad del proceso.
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Capitulo 1: Introduccion

En la actualidad, la mayor parte de la demanda de energia en todo el mundo
proviene de los combustibles fésiles, los cuales forman una parte esencial e integral
del desarrollo de las actividades modernas postindustriales, y solamente una propor-
cion muy pequefia de la energia se deriva de fuentes renovables tales como la energia
solar, la edlica, 1a hidraulica, y la geotérmica(X. Li, 2011).

Uno de los mayores problemas al cual se enfrenta el sector energia es el conflic-
to entre el aumento de la demanda de energia y la escasez del suministro existente,
dentro del cual los combustibles fésiles representan un gran porcentaje del suminis-
tro. También, esto tiene implicaciones asociadas con las preocupaciones de la utiliza-
cion de estas fuentes de energia convencionales como lo son las emisiones de gases de
efecto invernadero que conducen al cambio climatico, asi como el impacto negativo en
la salud humana de otros contaminantes asociados (Zhang et al., 2016).

Realizando una comparacion de la concentracion atmosférica global de CO2 en
un periodo de 40 afios, en el afio 1970 ésta era de aproximadamente 330 ppm, alcan-
zando el valor de 390 ppm en 2010 lo que significé un incremento de 60 ppm. El efec-
to mas preocupante de este hecho es el aumento en la temperatura promedio global,
ya que las proyecciones indican que un aumento superior a los 2 °C podria generar un
desbalance en el clima debido al incremento del 43 % de las emisiones de CO2 hasta el
afio 2035, alcanzando niveles de hasta 450 ppm en la concentraciéon atmosférica
(Gandia et al., 2013).

Asimismo, la tasa de regeneracion de estos combustibles y fuentes de energia
agotables, tales como el carbon, el petrdleo y el gas natural es del orden de miles de
afios, y su tasa de consumo supera con creces la tasa de reposicion, con lo cual es evi-
dente que estos combustibles seran escasos y la demanda global de energia primaria

se agotara eventualmente, por lo que se debe garantizar el suministro adecuado de



energia renovable en un futuro proximo (Michaelides, 2012).

Es por ello no queda duda alguna de que las energias renovables representan
los recursos energéticos del futuro por una razén muy basica en comparacién con los
combustibles fésiles, ya que no se agotan cuando se utilizan y la mayoria estan estre-
chamente relacionados con la mayor fuente primaria de energia disponible en el pla-
neta: la energia obtenida de la luz solar. A partir de ésta, es que indirectamente se
produce energia hidroeléctrica a través del movimiento del agua de lluvia, y 1a bioma-
sa a través de la fotosintesis principalmente (Aswathanarayana et al, 2010).

Li (2011) sefiala que el dominio de una sola fuente y sistema de energia, por
mas novedoso y perfecto que pudiera ser en ese momento, puede llegar a producir un
dafio permanente ya sea por la magnitud de su impacto en el medio o por fatiga, y se
volveria insostenible en el largo plazo ya que el impacto negativo seria aditivo y repe-
titivo una vez alcanzado un nivel mas alla del umbral critico (X. Li, 2011).

Por lo tanto, Li (2011) senala que la diversidad puede ser la clave para el desa-
rrollo sostenible y la seguridad energética, por lo que se debe anticipar la diversifica-
cion de los sistemas energéticos de forma saludable y beneficiosa para la humanidad y
el medio ambiente en su conjunto. Es por ello que para cada uno de estos sistemas, es
importante considerar la naturaleza de su impacto ambiental, social y econémico aso-
ciado debido a que cada uno de ellos posee diferentes impactos con el avance de la
tecnologia energética involucrada (X. Li, 2011).

Un sistema de energia no se debe analizar como una cadena sino como una ma-
triz integrada de componentes que pueden tener mas de una entrada de energia, y
mas de una salida, y sus instalaciones deben cubrir la estructura que abarca la extrac-
cion o recuperacion de las fuentes de energia sobre: la conversion, la transmision, el
almacenamiento y la distribucion final a los usuarios (Sgrensen, 2011).

Otra definiciéon importante desde el punto de vista de la urbanizacién, conside-
ra la interdependencia del crecimiento y desarrollo de estos sistemas y la ciudad como

uno sélo; se especifica como la integracion de los sistemas de energia que comprende



desde los recursos, la tecnologia y las redes dentro de los limites de la ciudad, la inter-
conversion de los vectores de energia, la entrega de los servicios finales de energia y la
disposicion de los desechos (Keirstead & Shah, 2013).

Es importante concluir que para dirigir la innovacion tecnolégica de nuevos
sistemas energéticos hacia un futuro libre de carbono, entendiendo los complejos con-
textos sociales relacionados con su desarrollo e implementacién, podra ser alcanzado
concentrando los esfuerzos en acelerar la innovacion de tecnologias energéticas espe-
cificas en conjunto con la adopcién de nuevas politicas de cambio enfocados en el bien
publico y los amplios beneficios a la sociedad (Alic & Sarewitz, 2016).

En relacién con la diversificacidon de los sistemas energéticos mencionado ante-
riormente, la biomasa residual se considera una opcion viable ya que los combustibles
derivados de su conversidn son neutros en carbono ya que las plantas utilizan el CO2
neto liberado de su combustion durante la fotosintesis. Asimismo, el hidrégeno es un
combustible limpio, ya que su combustién produce agua, lo que lo hace atractivo en
comparaciéon con otros combustibles gaseosos (Reddy et al, 2014).

Recientemente, la gasificacidon se ha propuesto como uno de los procesos ter-
moquimicos claves para la conversién de biomasa, con la ventaja de que mediante la
gasificacion es posible convertir un combustible s6lido en un gas que mantiene alre-
dedor del 80 % de la energia quimica del combustible original, con una amplia gama
de aplicaciones en la produccién de calor y energia, y como materia prima para la sin-
tesis de combustibles y productos quimicos (Higman & Burgt, 2008).

Es aqui donde la gasificacion de biomasa en agua a condiciones supercriticas
juega un papel importante en comparacion con otras técnicas de gasificacion conven-
cional; su novedad se relaciona con el hecho de que el agua supercritica tiene un doble
papel como reactivo y medio de gasificacion de biomasa proporcionando un ambiente
homogéneo para las reacciones de gasificacion, que reduce las limitaciones de transfe-
rencia de masa de la reaccién y genera un ambiente mas adecuado para las reacciones

involucradas (Reddy et al, 2014).



Se determind que el rastrojo de pifia es de interés como potencial fuente de
energia luego de una valoracion de la situacion actual en Costa Rica en relaciéon con la
generacion y disponibilidad de biomasa. Se seleccion6 como materia prima por el au-
mento sostenido del area cultivada de la pifia, ya que por cada hectarea de pifa se ge-
neran entre 220 y 250 toneladas de rastrojo y el manejo de estos residuos es poco
tecnificado (O’'neal Coto, 2018).

Por ultimo, es importante recalcar que el presente disefio consiste en un siste-
ma de baja capacidad de produccién para estudios a nivel de laboratorio; al ser una
tecnologia incipiente es de interés fomentar la integracion de mas estudios sobre el
tema en nuestro pais, de forma que proyectos como este permitan la validacién de los
resultados obtenidos de los aspectos relacionados con la gasificacién en agua a condi-
ciones supercriticas para su implementacion a futuro dentro de la matriz energética.

Debido a lo anterior es que el objetivo principal del proyecto es disefiar un
reactor para llevar a cabo la producciéon de hidrégeno por la conversion de biomasa en
agua a condiciones supercriticas, y los objetivos especificos a cumplir consisten en
realizar los balances de masa y energia en el reactor; realizar una comparacién entre
la energia utilizada para llevar a cabo la gasificacion de biomasa hiimeda para obtener
el hidrégeno, y la energia que aporta el hidrégeno y los demas productos como vector
energético, y por ultimo plantear el costo econdmico para la instalacion del reactor

disefiado y dimensionado, asi como el costo de su puesta en marcha.



Capitulo 2: Marco Teorico

2.1 Produccion de hidrégeno como vector energético sostenible

En términos globales, en el afio 2015 varios acontecimientos relacionados con
el sector energético tales como la significativa disminucién de los precios mundiales
de los combustibles foésiles y la firma del acuerdo de Paris sobre el cambio climatico
que reuni6 a la comunidad global, fueron indicativos de que una transicion energética
global se encuentra en camino (REN21, 2016).

Anualmente, el 92 % del hidrégeno que se produce es destinado al procesa-
miento de petréleo en las refinerias y la producciéon de productos quimicos como el
amoniaco y metano. Se producen en el mundo cerca de 38 megatoneladas de hidro-
geno al afio, lo que equivale a 5000 PJ] de energia en un mercado valorado en 60 billo-
nes de doélares. Sin embargo, se espera que con el auge en el desarrollo de tecnologias
en el sector transporte, la demanda se incremente (Levin & Chahine, 2010).

En relacion con lo anterior, existen una serie de proyectos que aunque lejanos
de nuestra realidad resultan alentadores en el marco de esta transicion. Por ejemplo,
un proyecto denominado HyBalance conformado por varios suplidores de servicios de
hidrégeno, establecera una de las instalaciones de hidrégeno mas avanzadas de Euro-
pa, propiamente en Dinamarca en vista de su enfoque actual en la energia renovable y
la aplicaciéon de hidrogeno en los sistemas energéticos del futuro; ésta sera una de las
instalaciones de produccion de hidréogeno que finalmente entr6 en servicio en el afio
2018 (“HyBalance project in Denmark to demo green hydrogen energy”, 2016).

Lo anterior engloba el concepto de energia renovable conocido como “Econo-
mia del Hidrogeno” el cual se enfoca en la reduccién y la eventual eliminacion del di6-
xido de carbono y otros gases emitidos causantes del efecto invernadero y contribuye

a mejorar la seguridad energética; representa a su vez una solucion potencial para



satisfacer las necesidades energéticas globales actuales lo cual se ve reflejado en el
hecho de que durante los ultimos 15 afios se han intensificado las actividades en el
desarrollo de tecnologias relacionadas con el hidrégeno (X. Li, 2011).

Algunos autores como Gandia et al. (2013), afirman que para lograr la transi-
cion hacia la economia del hidrogeno efectivamente, debe existir un consenso de que
su evolucién se debe realizar primeramente de forma descentralizada, basada en la
produccioén local superando la carencia de la infraestructura adecuada para la transi-
cion; luego de esto, una vez establecida la infraestructura para su distribucidn, la pro-
duccidn a gran escala y a costos accesibles, se dara el cambio hacia una forma centrali-
zada (Gandia et al., 2013).

Un concepto importante a considerar es el de portaciéon de energia, donde las
fuentes de energia renovables previsibles hoy dia como lo son el agua, la radiacién
solar, el viento, con la tecnologia desarrollada hasta hoy son capaces de producir en su
mayor parte electricidad como un portador de energia. Fijando la atencién en el hi-
drégeno, este elemento se convierte en un componente portador mucho mas util de-
bido a que cuenta con la ventaja de ser almacenado y por ende, es transportable como
combustible, o puede convertirse en energia eléctrica en dispositivos tales como pilas
de combustible (Honnery & Moriarty, 2012).

Para ser usado en motores de combustidn interna, algunas de las propiedades
lo diferencian bastante de otros carburantes derivados del petroleo. El hidrégeno no
es toéxico, pero su inflamabilidad en el aire se encuentra entre el 4 % y el 75%, lo que
le brinda un rango amplio en comparacion con otros combustibles; asimismo su difu-
sividad es superior y el hidrogeno tiene relativamente alta temperatura de auto-

ignicion (Fayaz et al.,, 2012).



2.2 Labiomasa como materia prima

El concepto de biomasa es definido segtiin la Convenciéon Marco de las Naciones
Unidas sobre el Cambio Climatico como “el material organico no fosilizado y biode-
gradable procedente de plantas, animales y microorganismos. También se incluiran
productos, subproductos, residuos y desechos de la agricultura, la silvicultura y las
industrias conexas, asi como las fracciones organicas no fosilizadas y biodegradables
de los residuos industriales y municipales. La biomasa también incluye gases y liqui-
dos recuperados de la descomposiciéon de material organico no fosilizado y biodegra-
dable” (UNFCCC, 2005).

La biomasa ha sido considerada como una fuente primaria significativa en el
desarrollo de procesos para la producciéon de combustibles derivados y productos
quimicos debido a su estructura quimica y los principales componentes organicos de
la misma, siendo la lignocelulosa el principal. Este a su vez puede dividirse en cuatro
componentes que son la celulosa, la hemicelulosa, la lignina y otros extractos, los cua-
les generalmente poseen pesos moleculares altos y contribuyen con mucha masa co-
mo sustrato (Balat & Kirtay, 2010).

Un aspecto importante en los procesos de conversion de la biomasa es que la
cantidad de carbono que puede liberar es equivalente a la cantidad de carbono que
absorbié durante su etapa de crecimiento, por lo que ésta se puede considerar como
carbono neutral, y no se traduce en un aumento neto de carbono al medio ambiente
en el largo plazo cuando se queman los materiales lignoceluldsicos, contrario al COz2
ya presente en la atmdsfera como resultado del uso de combustibles fosiles que no

puede ser absorbido por el medio ambiente (Baskar et al., 2012).

2.2.1 Celulosa
A través del proceso de la fotosintesis las plantas producen glucosa como azu-
car simple, el cual forma el biopolimero lineal mas abundante en la tierra conocido

como celulosa, y que representa mas del 40 % de todo el carbono fijo en la biosfera.



Con respecto a su estructura molecular, es posible describirlo como un polimero de
cadena larga que esta compuesto de mondmeros de glucosa anhidrida unidos de ex-
tremo a extremo por enlaces [-1,4 glicosidicos, como se muestra en la Figura
2.1(Stokke et al., 2014).

Las moléculas de celulosa estan orientadas al azar con una tendencia a formar
enlaces de hidrégeno intramoleculares e intermoleculares a partir de las unidades de
la celobiosa, que constituyen el bloque basico de dos moléculas de glucosa en una ca-
dena del polimero; el nimero de unidades de glucosa se conoce como el grado de po-
limerizacion que resulta en la agregacién molecular para formar una serie de estruc-
turas lineares con un alto grado de orden espacial conocidas como microfibrillas, lo

que le confiere propiedades cristalinas(Brown & Brown, 2014)
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Figura 2.1. Representacion de la estructura estereoquimica fundamental de la celulosa
(Stokke et al.,, 2014).

2.2.2 Hemicelulosa

La diversidad de la constitucién de varias estructuras de hemicelulosas permite
hablar de varias de ellas por el hecho de que estan constituidas a partir de una diver-
sidad de mon6meros de hidratos de carbono: hasta trece diferentes monosacaridos
han sido identificados en las paredes celulares, entre los que se incluyen estructuras
de anillo como la furanosa de cinco miembros y la piranosa de seis miembros. Debido
a que las hemicelulosas tienen una estructura mas abierta que la celulosa, son mas
higroscépicas y atraen moléculas de agua mas facilmente, y son considerablemente
mas solubles (Stokke et al., 2014).

Profundizando mas en detalle sobre su estructura organica, en la Figura 2.2 se



puede describir como un azudcar heteropolimérico y azicares acidos cuyos componen-
tes de soporte son unidades de enlace 1,4-3-D-piranosil con orientacién ecuatorial;
asimismo debido a su alta complejidad quimica y contrario al caso de la celulosa no es

posible la formacion de dominios semicristalinos (Gandia et al., 2013).
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Figura 2.2. Representacion de la estructura quimica de la hemicelulosa (Gandia et al.,
2013).

2.2.3 Lignina

La biosintesis de lignina da como resultado una estructura extremadamente
variable, incluso dentro de la misma planta, debido a que implica la polimerizacion
por radicales libres en los bloques de construccidn, y la cual a diferencia de la celulosa
y las hemicelulosas, se constituye como una molécula amorfa que contiene estructuras
aromaticas en combinacion con cadenas alifaticas. Otra caracteristica importante es
que, al ser una molécula hidrofoba, la lignina contrasta fuertemente con la naturaleza
higroscoépica de la fraccion basada en carbohidratos de la pared celular, particular-
mente las hemicelulosas (Stokke et al., 2014).

Las ligninas pueden definirse como sustancias poliméricas amorfas tridimen-
sionales que consisten de fenilpropano, el cual representa el polimero aromatico fené-
lico mas abundante (Figura 2.3); asimismo este componente posee tres precursores
alcoholes aromaticos conocidos como monolignoles, tales como el p-coumaril, el al-
cohol coniferilico y alcoholes sinapilicos. Sin embargo, a pesar de la diferencia y com-

plejidad de las estructuras, es posible asignar un vinculo dominante en la lignina con-



siderando los enlaces de (3-aril-éter de fenilpropano (3-0-4), que representan entre el
45 % y el 50 % de los enlaces que conectan las unidades de fenilpropano en la lignina

de maderas blandas (Yong & Matsumura, 2012).
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Figura 2.3. Representacion de la estructura quimica de la lignina (Vega et al. 2015).

Como se menciond anteriormente, en resumen, la lignocelulosa es el compo-
nente principal de la biomasa, y describe la sustancia estructural producida por las
plantas en crecimiento a partir de la cual se construyen sus raices, tallos, ramas y ho-
jas de la planta y que constituye la base de las paredes celulares, tanto de las plantas
no soélidas conocidas como herbaceas y de las lefiosas, como los arboles y arbustos.
Todas las plantas en general producen sustancia lignocelulésica, constituida de los
tres principales polimeros estructurales naturales descritos anteriormente (Stokke et
al., 2014).

Es importante aclarar que resulta mas preciso asociar la lignocelulosa a un tipo
especifico de planta, una cosecha o un cultivo o fuente de madera procesada, en vez de

emplear una categorizacién singular para todos los materiales vegetales, ya que exis-
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ten diferencias en la composicién quimica y estructural de los materiales de varias
familias, géneros y especies de plantas (Stokke et al, 2014).

Es debido a lo anterior, que una vez aclarados cada uno de los componentes
presentes en la biomasa, es importante llegar a conceptualizarla de manera que se
simplifique tanto su estructura quimica, como su composicion. Dado que el azdcar se
almacena en cualquiera de las formas poliméricas anteriores, por cuestiones practicas
se puede asumir que la mayoria de la biomasa es aproximadamente glucosa, en un 75

% (Tojo & Hirasawa, 2014).
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2.3 Métodos para la produccion de hidréogeno a partir de la conversion de

biomasa

Se han desarrollado varias técnicas para llevar a cabo la produccién de hidro-
geno mediante diversos procesos, entre los que se incluyen la electrolisis del agua, la
reforma termocatalitica de compuestos organicos ricos en hidrogeno como el metano,
el reformado con vapor, la utilizacién de agua supercritica, y la oxidacién parcial, sin
olvidar los procesos bioldgicos que involucran la utilizacién de microorganismos,
donde cada una tiene diferentes condiciones de reacciéon con diferentes sustratos y
eficiencias de conversién (Levin & Chahine, 2010).

Estas tecnologias de conversién permiten la divisién en dos plataformas impor-
tantes que se derivan de la suposicion de que el 75 % de la biomasa esta constituida
por carbohidratos; la primera de ellas se basa en la conversion bioquimica enfocada
en la fermentacidn de los aziucares obtenidos de la biomasa y la segunda se enfoca en
los procesos de gasificacion basados en la conversién termoquimica, como se puede
observar en el diagrama de la Figura 2.4 (Xie & Gathergood, 2013).

Es importante considerar que, aunque novedosas, existen varias limitantes en
el proceso de produccion de hidrégeno y que representan un reto a futuro, para alcan-
zar aspectos sencillos como la disponibilidad a un precio y estandares de calidad acep-
tables. Una de ellas tiene que ver con el hecho de que el hidrogeno producido por los
meétodos y con la tecnologia existente utiliza otros combustibles primarios como lo
son los hidrocarburos fosiles; otras tecnologias mas amigables lo obtienen a partir de
material organico como la biomasa, o bien del agua mediante el suministro de energia
con el fin de romper los enlaces quimicos (Galvagno et al., 2013).

A continuacion, se realizara una descripcion que permita conocer algunos deta-

lles de los procesos mas comunes disponibles para la conversion de biomasa.
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Figura 2.4. Diagrama que muestra las rutas para la produccion de hidrégeno a partir
de biomasa (Gandia et al., 2013).

2.3.1 Fermentacion y fermentacion oscura

En general, el término fermentacidén se deriva del verbo latino “ferver” que sig-
nifica hervir, que describe la aparicion de ebulliciéon debido a la produccién de burbu-
jas de diéxido de carbono, causadas por el catabolismo anaerébico de los azucares
derivados de carbohidratos tal como la glucosa, presentes en el extracto. Es un proce-
so muy practico, pero la seleccion del sustrato adecuado dependera sin embargo de su
biodegradabilidad, la disponibilidad, el coste y el contenido de hidratos de carbono,
como los factores mas importantes a considerar (Baskar et al, 2012)

Es posible llevar a cabo varios tipos de fermentacion. En la fermentacion al-
cohdlica, el sustrato se fermenta para la obtencién de etanol como producto principal
donde a través de una ruta anaerdbica la glucosa se convierte en etanol y CO2 por me-
dio de glicolisis como se muestra en la reaccion 2.1. Esta ruta indirecta permite la ob-
tencién de hidrégeno a partir de varias rutas cataliticas, siendo el reformado con va-
por, donde el etanol reacciona con el vapor de agua, la que brinda la producciéon mas

alta de hidrogeno (Gandia et al., 2013).
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C6H1206 i 2 C5H60 + 2 COZ + Energia (21)

Por otro lado, en la fermentacién oscura se implementa el uso de cultivos pu-
ros o mezclas de microorganismos estrictamente anaerdbicos, o de bacterias faculta-
tivas en condiciones anaerdbicas; es posible producir hidrégeno directamente por
este proceso mediante el uso de varios tipos de microorganismos, los cuales presen-
tan diferentes requisitos tales como la preferencia a un sustrato, el pH y la temperatu-
ra, por lo que el rendimiento de produccion de hidrégeno se ve afectado por estos pa-
rametros, ya que influyen en gran medida en el metabolismo del organismo (Baskar
etal, 2012).

Es posible sefialar dos rutas metabdlicas para la produccién de hidrégeno; una
de ellas puede producir 4 moles de hidrégeno partiendo de la degradacién de glucosa
como el sustrato cuando el metabolito obtenido es el 4cido acético, como se muestra

en la reaccion 2.2 :
C¢H;2,04 + H,0 —» 2 CH3;COOH + 2 CO, + 4 H, (2.2)

De la misma forma, la otra ruta metabdlica permitira obtener solamente dos
moles de hidrogeno en el caso que se obtiene acido butirico como el metabolito final,

como se ejemplifica en la reaccién 2.3 (Gandia et al., 2013).

C¢H;,0, + H,0 - CH;CH,CH,COOH + 2 CO, + 2 H, (2.3)

2.3.2 Reformado

El reformado de los compuestos derivados de la biomasa se entiende como una
extension del proceso conocido como reformado del metano, pero que sin embargo
presenta varias diferencias y desafios significativos que van desde la complejidad del

origen de la biomasa y su descomposicidn, el alto riesgo de formacién de depésitos

14



sélidos y la baja selectividad (Gandia et al., 2013).

Es importante anotar que las tecnologias existentes hoy dia se pueden clasificar
como de caracter oxidativo cuando el proceso se lleva a cabo con vapor de agua como
el agente oxidante, y desde el punto de vista termodinamico como endotérmico, ya
que debido al caracter inerte del metano y otros hidrocarburos saturados, se deben
emplear altas temperaturas de funcionamiento en el proceso de conversion oxidativa
para la produccién de hidrégeno (Gupta, 2009).

El mecanismo de reaccién del proceso de reformado con vapor depende en
gran medida de la naturaleza del catalizador; el mas cominmente utilizado es el cata-
lizador con un contenido de entre el 12 % y el 20 % de Ni como NiO y que se encuen-
tra soportado sobre un material refractario como alimina y conservando una relaciéon
superficie/volumen alta, una transferencia 6ptima de calor y masa, baja caida de pre-
sion y alta resistencia (Gupta, 2009).

Partiendo del hecho de que los hidrocarburos derivados de la biomasa se pue-
den representar por la siguiente formula genérica C, H,,,0y, la siguiente reaccion 2.4

representa el reformado con vapor (Gandia et al., 2013):

m
C,H,,0; + (2n — k)H,0 — 1 CO, + (2n - k) H, (24)
Donde:

n es el coeficiente estequiométrico para el carbono C, adimensional

m es el coeficiente estequiomeétrico para el hidrégeno H, adimensional

k es el coeficiente estequiométrico para el oxigeno O, adimensional

Por otro lado, la variante del reformado en fase acuosa es un proceso en el que
las moléculas que contienen oxigeno como la glucosa y demdas azicares que se en-
cuentran en disolucidn, se pueden convertir en hidrégeno utilizando un catalizador; el

proceso se realiza a temperaturas moderadas de entre 200 °C y 250 °C y presiones de
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hasta 5 MPa. Entre los catalizadores mayormente utilizados se ubican los de composi-
cion bimetalica sostenidos en alimina, cuya actividad se ve mejorada significativa-
mente con la adicién de Ni, Co o Fe en Pt / Al203 (Brown, 2011).

Estas reacciones ocurren con baja selectividad de hidrégeno debido al hecho de
que también pueden ocurrir reacciones no deseadas que generan acidos organicos,
aldehidos y depésitos carbonosos, asi como reacciones heterogéneas para formar al-

canos.

2.3.3 Fotdlisis y organismos fotosintéticos

Como se mencion6 anteriormente, algunos microorganismos utilizan la fer-
mentaciéon como un medio para producir hidrégeno, pero existe otra ruta a partir del
proceso denominado fotdlisis que utiliza la luz para romper moléculas en sus compo-
nentes. Se han clasificado principalmente en tres grupos fisiologicamente distintos
que producen Hz, y que varian desde las algas verdes unicelulares, las cianobacterias y
las bacterias fotosintéticas (Pandey, 2013).

La biofotélisis se lleva a cabo a través de dos sistemas distintos que van a de-
pender del tipo de microorganismo. La forma directa es caracteristica de las algas
verdes bajo condiciones anaerdbicas y los electrones requeridos para la produccion
de hidrégeno provienen de la oxidacion del agua a partir de la reaccion 2.5, éste mé-
todo utiliza la hidrogenasa [FeFe] y la hidrogenasa [NiFe] que han sido descubiertas
en esos organismos fotosintéticos que convierten la energia solar y el agua en hidro-

geno (Gavrilyuk, 2013):

2H,0 hv 2H,+0, (2.5)

Por otro lado, la forma indirecta involucra a las cianobacterias, que son un gru-
po grande y diverso de organismos productores de compuestos organicos complejos a

partir de moléculas inorganicas simples; estas especies pueden poseer varias enzimas
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directamente involucradas en el metabolismo del hidrégeno y la sintesis de H2 mole-
cular; algunas de ellas catalizan la producciéon de H2 como un subproducto de la re-
duccion del nitrégeno al amoniaco, otras catalizan la oxidacion del Hz sintetizado por
la nitrogenasa, y tercero poseen hidrogenasas bidireccionales que tienen la capacidad
de tanto oxidar como sintetizar el hidrégeno. A partir del proceso de la fotosintesis,
las cianobacterias sintetizan el hidrégeno como se ejemplifica en las reacciones 2.6 y

2.7 (Gavrilyuk, 2013).

6 CO,+ 6 H,0 hv C4H{,06 + 60, (2.6)

CeH,,0, + 6H,0 hv 12H, + 6CO, (2.7)

2.3.4 Pirdlisis

El proceso de pirdlisis es un procedimiento termoquimico en el cual las molé-
culas mas grandes y complejas que se encuentran en la biomasa se rompen en molé-
culas relativamente mas sencillas en estado gaseoso y liquido, generando a su vez car-
bdén como un subproducto sélido; la pirdlisis ocurre en la ausencia total de agentes
oxidantes o en cantidades limitadas que no permiten que la descomposicion continte
hasta la gasificacion (Basu, 2013).

El gas que se genera en el proceso se separa en gases que se condensan para
obtener el bioaceite cuya composicion es en su mayoria a base de compuestos fenoli-
cos, que proviene de la despolimerizacion y fragmentacidon simultanea de la celulosa,
la hemicelulosa y la lignina, mientras la mezcla de componentes no condensables con-
tiene gases de bajo peso molecular como di6xido de carbono, metano y etileno (Basu,
2013).

Asimismo, la naturaleza del producto obtenido va a depender de factores como
la composicion de la biomasa, la temperatura del proceso, la velocidad de calenta-

miento, el tamafio de la particula y su tiempo de residencia dentro del reactor.

17



2.3.5 Hidrdlisis

Aparte de los métodos de hidrolisis enzimatica descritos anteriormente, otra
alternativa corresponde a la hidrolisis acida, donde no es necesario un sistema de
produccion de la enzima y las altas temperaturas pueden ser utilizadas, lo que permite
mas bajas concentraciones de acido, y que representan algunas ventajas sobre la hi-
drélisis enzimatica (Baskar et al., 2012)

La hidroélisis de la biomasa y en especifico de la celulosa, es una de las reaccio-
nes mas ampliamente investigadas y utilizadas para la conversién, donde bajo condi-
ciones hidrotérmicas la celulosa reacciona con el agua y es posteriormente descom-
puesta en glucosa u otros monémeros a través del rompimiento de los enlaces gluco-
sidicos entre unidades de azuicar. Existen tres posibles vias para llevar a cabo la reac-
cion, incluyendo las hidrélisis acida, basica y la via catalizada por agua (Jin, 2014).

El proceso suele ser un paso primordial en la produccién de biocombustibles
como el bioetanol, que es elaborado a través de la fermentacién de azucares derivados
de biomasa como los almidones de granos u otros cultivos, mediante la implicacién de
la conversion de la biomasa en azicares fermentables, la fermentacién de azucares
simples y la separacién para producir bioetanol anhidro (Honnery & Moriarty, 2012).

Es importante considerar que, con respecto a esta segunda etapa para la hidroé-
lisis enzimatica y despolimerizacion de hidratos de carbono naturales, otro reactor es
generalmente necesario, ya que la fermentacion de azucares en acido lactico presenta-
ra diferentes condiciones de reaccion, tales como el pH y la temperatura lo que agrega
un costo adicional (Jin, 2014).

Por lo tanto, se puede concluir que estos procedimientos que utilizan la plata-
forma de los azucares no se pueden catalogar dentro de una sola ruta para la conver-
sion de la biomasa, debido a que pueden ser de tipo bioquimico cuando ocurre la hi-
drélisis enzimatica de carbohidratos vegetales a sus aztcares, o un proceso combina-
do cuando la hidrélisis es inducida térmicamente o quimicamente, seguido de la fer-

mentacion del azucar liberado y el reformado para la obtencién del Hz (Brown, 2011).
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2.3.6 Gasificacion

Cuando se utiliza el término de gasificacion se hace referencia al procedimiento
que se lleva a cabo mediante la reacciéon de un combustible como carbén, biomasa,
coque de petrdleo o aceite pesado, con una cantidad restringida de oxigeno y a menu-
do, en combinacién con vapor que funciona como el medio para la gasificacion. La
biomasa utilizada produce ciertas reacciones endotérmicas gracias al calor despren-
dido de la reaccion exotérmica del oxigeno con el combustible, que sirve para mante-
ner el medio a la temperatura de funcionamiento (Basu, 2006).

Para que esto ocurra, la materia se descompone en una serie de complejos pro-
cesos fisicos y quimicos, siendo la primera etapa la pirélisis que separa el vapor de
agua, los liquidos organicos y los gases no condensables del carbén del combustible;
posteriormente ocurre la combustion donde los componentes del combustible son
oxidados en una reaccidn exotérmica, mientras que por ultimo el proceso de gasifica-
cion reduce a gases combustibles mediante una reaccidén endotérmica; esta serie de
etapas comienzan lentamente a una temperatura de menos de 350 °C, acelerando a
una tasa casi instantanea por encima de los 700 °C (Basu, 2006)

Los productos de la gasificacién en los reactores tradicionales son una mezcla
compleja de gases, generalmente conocidos como gases “syn” o de sintesis entre los
cuales se incluyen CO, COz, CHs4, y pequeias cantidades de hidrocarburos de cadenas
mas largas. Las siguientes reacciones describen algunas trayectorias para la gasifica-
cion del carbono presente en la biomasa luego de las etapas iniciales descritas ante-
riormente, asi como sus respectivas entalpias estandar de reacciéon (Basu, 2013).

La reaccion de Boudoard:

C + CO, & 2 CO + 172 kJ/mol (2.8)

La reaccion de carbono y vapor:

C + H,0 & CO + H, + 131 kJ/mol (2.9)
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La reaccion de hidrogasificacion:
C+2H, & CHy — 74,8 k]/mol (2.10)

c+1/,0, & C—111K/mol (2.11)

Las reacciones de oxidacion:

C+ 0, & CO, — 394 k]/mol (2.12)
co+1/,0, & €O, — 284 kJ/mol (2.13)
CH, +2 0, & CO, + 2 H,0 — 803 kj/mol (2.14)
H, + 1/,0, & H,0 - 242 kj/mol (2.15)

A parte del syngas generado durante el proceso de gasificacion, el producto
contiene pequefas cantidades de carbdn, cenizas y compuestos condensables que
comprenden una mezcla de compuestos aromaticos e hidrocarburos poliaromaticos
complejos conocidos como alquitranes, y que representan uno de los principales desa-
fios en la implementacién de procesos de gasificacion debido a que su formacién pue-
de causar serios problemas operativos, como el taponamiento y ensuciamiento de las
lineas de tuberia debido la condensacion en los puntos frios del sistema; estos depdsi-
tos pueden evolucionar en otros arreglos moleculares mas complejos debido a las
reacciones de polimerizacion, lo que aumenta ain mas la dificultad para el tratamien-

to de los alquitranes (Zhou et al, 2018).
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2.4 Gasificacion de biomasa en agua supercritica

La gasificacion de la biomasa en agua supercritica es un proceso complejo, que

se puede representar por la reaccién endotérmica neta simplificada 2.16:

X
CH,0, + (2 — y)H,0 - CO, + (2 —y+ E) H, (2.16)

En la reaccién 2.16, x y y son las relaciones molares elementales de H/C y 0/C
en la biomasa, respectivamente, por lo que la calidad del gas de sintesis producto de la
reaccion depende de estas relaciones. Aunque las reaccién 2.16 integra la reaccion
neta, otras reacciones esenciales en el proceso de gasificaciéon se deben tomar en
cuenta, como las que se muestran a continuacién, siendo la reacciéon 2.17 la reaccion
de reformado del vapor, la reaccion 2.18 la reacciéon de reformado del agua y la 2.19

conocida como la reacciéon de metanacion tal que:

X
CH,0, + (1= y)H,0 > CO+ (1 -y + E) H, (2.17)
CO + H,0 & CO, + H, (2.18)
CO + 3H, & CH, + H,0 (2.19)

En resumen, el objetivo de la gasificacién de biomasa en agua supercritica es la
producciéon de hidrégeno, por lo que el CO debe reaccionar con agua para formar CO2
y Hzen la reaccién 2.18, para lograr maximizar la produccién del producto principal y

la reaccién 2.19 debe ser restringida (Guo et al.,2007) .

21



2.4.1 Propiedades del agua supercritica

En un sistema es posible determinar un punto en el que dos fases, el liquido y el
vapor se fusionan en una sola fase conforme se da un aumento de la temperatura y de
la presién del fluido, hasta alcanzar lo que se conoce como el punto critico. A estas
condiciones criticas, la densidad del liquido disminuye a lo largo de la linea de satura-
cion mientras que la del vapor aumenta a medida que aumenta su presion, hasta que
finalmente éstas se vuelven iguales (Marcus, 2012).

El agua presenta ciertas propiedades Unicas a condiciones supercriticas, que se
alcanzan a una temperatura y presion superiores a 375 °Cy 221 bar, respectivamente.
Dado que el agua establece puentes de hidrégeno muy fuertes, se pueden lograr cam-
bios significativos en las propiedades de los enlaces del agua a estas condiciones, ya
que en el rango de temperaturas sobrecalentadas estos enlaces de hidrégeno se rom-
pen, convirtiendo el agua en un solvente menos polar y comportandose mas como un
disolvente organico como el metanol o el etanol (Simsek, 2012).

Lo anterior ocurre debido a que algunas de las propiedades del agua como la
constante dieléctrica, la viscosidad y el producto i6nico estan correlacionadas direc-
tamente con los cambios en la densidad. Cuando el agua se calienta desde la tempera-
tura ambiente hasta mas alla de su temperatura critica, la reduccién de la densidad es
equivalente a por lo menos un orden de magnitud, causando una disminucién drama-
tica en el nimero y la fuerza de los enlaces de hidrogeno asi como en el valor de la
constante dieléctrica, lo que fundamenta su comportamiento no polar similar al de
muchos compuestos organicos. Asimismo, la disminucion del producto i6nico en nue-
ve ordenes de magnitud proporciona evidencia adicional de la naturaleza no polar del
agua a estas condiciones; la reduccion en la viscosidad a valores similares al gas que
acompana el proceso generalmente promueve la transferencia de masa por la transi-
cion del flujo laminar al flujo turbulento. El cambio de estas propiedades con respecto
a la temperatura a una presiéon de 25 MPa se observan en la Figura 2.5 (Hodes et al,

2004).
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Figura 2.5. Densidad, constante dieléctrica, viscosidad y producto iénico del agua en
funcién de la temperatura a una presion de 25 MPa (Hodes et al., 2004).

Con respecto a las propiedades térmicas, se ha demostrado que ocurre un
cambio brusco en el calor especifico del agua supercritica que se produce principal-
mente en la denominada gran region de calor especifico, en la que el valor del agua a
presion constante es mayor que 8,4 kJ/kg K, como se observa en la Figura 2.6. Con el
fuerte aumento del calor especifico, el calor eliminado por los fluidos supercriticos
aumenta, lo que es similar al calor latente desprendido de la ebullicion nucleada a
presiones subcriticas, pero luego ocurre un decrecimiento que por otro lado puede
significar una capacidad mas débil del fluido para absorber el calor de la pared que
contribuye al deterioro de la transferencia de calor (Yu et al.,, 2013).

Asimismo, debido a que inevitablemente la biomasa se encuentra mojada en su
estado natural, desde el punto de vista ambiental y de conveniencia, no puede haber
mejor disolvente que el agua, por lo que cuanto mas sea posible procesar en agua, los
productos obtenidos serdn mas simples, mas seguros y mas baratos al final (Xie &
Gathergood, 2013).

Con base en lo anterior es que una de las aplicaciones mas importante del agua

supercritica es su predisposicion a funcionar como medio de reaccion, por ejemplo, en
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procesos como en la conversion de biomasa en hidrégeno, en gas natural o en com-

bustibles liquidos, asi como para la sintesis y oxidacion total de materiales peligrosos.
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Figura 2.6. Variacion de las propiedades termofisicas del agua en funcién de la tempe-
ratura a una presion de 25 MPa (Yu et al, 2013).
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2.5 Cinética de las reacciones de descomposicion de la biomasa

En este apartado se incluyen los sistemas de reaccion que involucran la des-
composicion de cada uno de los componentes principales hallados en la biomasa. Exis-
ten varios enfoques al problema de la cinética de reaccidn, siendo el principal en el

cual ocurre la isomerizacion de cada uno de los componentes principales.

2.5.1 Mecanismo de reaccion de descomposicion de la celulosa

El mondmero de la celulosa, el cual es la glucosa, experimenta una reaccién de
isomerizacién para formar fructosa y luego forma intermediarios tales como acidos y
5-hidroximetilfurfural (5-HMF) a un intervalo de temperatura de 300-400 ° C, en el
cual varios autores proponen que las reacciones de descomposicién son de primer
orden (Yakaboylu, 2016)

Especificamente, en términos de su descomposicion en presencia de un catali-
zador heterogéneo empleando 16 % en peso Ni activado sobre y-Al203, se habla de
que la descomposicidon durante el proceso de gasificacion es la adsorcidn de glucosa
en los sitios activos del catalizador, y que seguidamente después de la adsorcion, la
glucosa se descompone en productos intermedios como por ejemplo, glicolaldehido y
eritrosa a través de la reaccion de ruptura retro-aldol, que se considera como el paso
preeminente de la descomposicion catalitica (Tushar et al., 2015).

La reaccidn retro-alddlica transforma un azucar en dos azlicares mas peque-
nos. En linea con la adicién de aldol, esta reaccion se cataliza bajo las condiciones aci-
das o basicas; la presencia de un grupo hidroxilo contiguo al carbonilo es un requisito
previo para que suceda la reaccién retroalddlica, y resulta cinéticamente mas dificil ya
que presenta una mayor barrera de activacion (Nicholas, 2014).

La Figura 2.7 presenta una ruta de reacciéon de descomposicidn de la glucosa en

agua supercritica.
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Figura 2.7. Ruta de reaccién de descomposicion de la glucosa en agua supercritica
(Adschiri, 2014).

2.5.2 Mecanismo de reaccion de descomposicion de la hemicelulosa

Debido a que la hemicelulosa se encuentra constituida por el polisacarido xi-
lano, generalmente es el polimero mas comun encontrado en cultivos herbaceos y
hemicelulosa de madera dura, el cual a su vez se conforma como una cadena de poli-
meros de D-xilosa unidos mediante un enlace (1,4); es por esta razén que la D-xilosa
se considera el componente modelo para reflejar la descomposicion de la hemicelulo-
sa en agua a condiciones supercriticas (Goodwin & Rorrer, 2010).

Varios estudios han informado que a condiciones supercriticas la deshidrata-
cion de la D-xilosa apenas se produce, y que nuevamente es la reaccion retro-aldélica
de este componente la reaccion principal a esas condiciones del sistema, y para la cual

se destacan algunos subproductos obtenidos tales como gliceraldehido, glicolaldehido,
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dihidroxiacetona, piruvaldehido, formaldehido y acido lactico como se aprecia en la

Figura 2.8 (Aida et al, 2010).
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Figura 2.8. Mecanismo para la descomposicion de d-xilosa (Aida et al., 2010).

2.5.3 Mecanismo de reaccion de descomposicion de la lignina

Con respecto a la lignina, como se describié anteriormente posee una estructu-
ra amorfa, y no se han reportado estructuras de cristal de lignina adecuadas debido a
la ramificacién y aleatoriedad en su estructura (Yong & Matsumura, 2012). Es por ello
que, en la busqueda de un mecanismo de reacciéon adecuado para describir la descom-
posicion de la lignina en agua supercritica, muchos autores han optado por la genera-
cion de mecanismos a partir de modelos simplificados de la molécula.

Varios estudios se han realizado utilizando 2-metoxifenol (guaiacol), 1,2-

dihidroxibenceno (catecol), y 4-hidroxi-3- acido metoxibenzoico (acido vanilico) para
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representar el modelo de lignina en agua a condiciones supercriticas, siendo el guaia-
col un modelo clave porque representa la estructura principal de la lignina de la ma-
dera blanda (Yong & Matsumura, 2013).

Yong et al. (2012) desarrollaron varios estudios sobre este tema, y en el mas
reciente se propone un mecanismo bastante completo para la descomposicion de la
lignina a condiciones supercriticas. Propiamente sobre el andlisis de la descomposi-
cion, se han identificado los productos monémeros derivados de la lignina como com-
puestos fenolicos; asimismo se sugirié que la despolimerizacion de la lignina en agua
supercritica se produce por hidrélisis y desalquilacion, y con la posterior generaciéon
de compuestos de bajo peso molecular como formaldehido y otros compuestos fendli-
cos con grupos funcionales reactivos (Yong & Matsumura, 2012).

A condiciones supercriticas, la despolimerizacién de la lignina ocurre debido al
rompimiento de los enlaces éster [3-0-4, los cuales son los mas abundantes en la es-
tructura amorfa de este componente, y por mucho el enlace mas débil, con entalpias
de disociacién tan bajas que favorecen la formacién de radicales y el inicio de reaccio-
nes conformadas por un radical fenoxi y un radical alquil aromatico secundario (Yong
& Matsumura, 2012). La Figura 2.9 muestra un modelo simplificado de un dimero de
la lignina (1-metoxi-2-(4-metoxifenoxi) benceno), que muestra la ubicacién del enlace

éster 3-0-4.

Figura 2.9. Modelo simplificado del dimero de lignina (1-metoxi-2-(4-metoxifenoxi)
benceno (Zhang et al., 2016).
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Un ejemplo de lo anterior se puede demostrar con la descomposicion del 2-
metoxifenol (guaiacol) mediante la pirolisis bajo condiciones hidrotérmicas, a través
de la rotura del enlace fenoximetilo (enlace [3-0-4) para formar 1,2-dihidroxibenceno
(catecol), radicales fendlicos y radicales metilo como se observa en la Figura 2.10

(Yong & Matsumura, 2013).
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Figura 2.10. Mecanismo de reaccion para la descomposicion de 2-metoxifenol (Yong &
Matsumura, 2013).

Por ultimo, dado que en la biomasa sélo la fraccion de lignina es de naturaleza
aromatica, en general se asume como el componente precursor en la formacion de
hidrocarburos aromaticos policiclicos complejos o alquitranes; por ejemplo, a partir
de su descomposicién se ha determinado que la formacion de ciclopentadieno es in-
significante ya que se considera un compuesto intermedio y se han observado concen-
traciones muy bajas de fenantreno, mientras que el benceno representa el alquitran
mas dominante y el mas producido a partir del reformado con vapor del naftaleno

(Font Palma, 2013).
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2.6 Reactores de gasificacion

Durante las varias etapas de gasificacion de la materia, el proceso es influen-
ciado por varios factores tales como el tipo de materia prima, el tamafio de la particu-
la, el tipo de reactor de gasificacion y de las condiciones operativas, por lo que el dise-
no de un reactor para la gasificacion de biomasa debe enfocarse en los procesos con-
siderados mas importantes para un tipo en particular de materia prima a condiciones
de operacién probables (Badeau & Levi, 2009).

Es posible encontrar varios tipos de reactores de gasificacion de biomasa, los
cuales se pueden clasificar con base en la forma en que se suministra energia al proce-
so y el método de transporte de la materia. Segin el método de suministro de energia
al medio de reaccidn, se clasifican mediante transferencia de energia a través de la
pared; mediante el calentamiento a través de un flujo como gases precalentados; y la
inmersion en el medio de fuentes de calor como resistencias. Por el método de trans-
porte, se clasifican como de lecho fijo, movil, lecho fluidizado, y de arrastre, segin el
régimen del flujo al que estan sujetos en su modo de operacion. Entre los reactores de
gasificacion de lecho fijo mas comunes se encuentran los de corriente descendente y
corriente ascendente, que pueden ser relativamente mas baratos de funcionar ya que
no requieren particulas de alta presién o particulas finas, en comparacién con los
reactores de gasificacion de lecho fluidizado (Hornung, 2014).

En los reactores de gasificacion de lecho fijo, la biomasa se procesa en gran
cantidad, fluyendo a través de zonas consecutivas de secado, pirdlisis y combustion de
carbon. Por ejemplo, en un reactor de gasificacion de corriente descendente, el aire
que funciona como agente gasificador se alimenta al centro del lecho, que se convierte
en la zona de combustion, donde el calor de combustién piroliza el combustible mas
cercano y los gases resultantes se reducen adicionalmente en la parte inferior del le-
cho del mismo, por reacciones con la superficie del carbén (Badeau & Levi, 2009).

Propiamente en el contexto de la utilizacién de reactores para la obtencion de
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hidrégeno a partir de biomasa en agua supercritica, existe poca informacion bibliogra-
fica al alcance. Sin embargo, en el desarrollo de otras tecnologias para la obtencién de
energia a partir de la fision nuclear por ejemplo, se ha involucrado el desarrollo de los
reactores de agua ligera (LWR por sus siglas en inglés), que operan a condiciones su-
percriticas.

El concepto de reactor supercritico refrigerado por agua permite disefiar nu-
cleos de espectro térmico y rapido integrados en el mismo sistema de la planta. Su
principio de funcionamiento se basa en la transferencia de energia en forma segura y
eficiente desde el nucleo del reactor nuclear donde ocurre la generacién térmica hacia
el refrigerante, en el cual a condiciones supercriticas la diferencia de entalpia entre los
fluidos de alta y baja densidad es tan grande que el calor puede eliminarse con bajos
caudales de refrigerante (Oka, 2010).

Debido a que las reacciones de gasificacion a altas temperaturas y presiones
ocurren rapidamente, los reactores tubulares son seleccionados como los mas ade-
cuados para un flujo continuo de biomasa dentro del método de gasificaciéon en agua
supercritica; a diferencia de otros tipos de reactor como los de flujo continuo de mez-
cla perfecta que presentan mayores insumos energéticos y mas complejidad, los reac-
tores tubulares presentan menos susceptibilidad al taponamiento del reactor y por lo
tanto menos detenciones del proceso (Reddy et al, 2014).

Se han investigado varios tipos de catalizadores homogéneos y heterogéneos
para estas condiciones y se ha determinado que los catalizadores heterogéneos de
niquel metalico soportados en albumina exhiben una actividad y selectividad muy
altas para el Hz; en particular los catalizadores de Ni/a-Al203, Ni/hidrotalcita, Niquel
Raney y Ru/y-Al203 han sido probados para la produccion de hidrogeno a partir de
biomasa de origen lignocelulésica como pulpas y cortezas en agua supercritica, y se
encontré que fueron activos no sélo para la gasificacién de carbohidratos sino que

para la selectividad del H2 también (Li et al, 2013).
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2.7 El hidrégeno como combustible vehicular

La industria de los automéviles que funcionan a base de hidrégeno, se ha in-
crementado recientemente gracias a que representan el mercado clave para la imple-
mentacion de las energias renovables gracias al desarrollo de la tecnologia de las pilas
de combustible; esto, sumado a la existente y creciente expectativa de que éstas des-
plazaran a la gasolina y los vehiculos diesel en un momento dado. Sin embargo, es una
tecnologia bastante nueva cuya infraestructura necesaria para el transporte, almace-
namiento y reabastecimiento de hidrégeno ha tenido un lento desarrollo (Levin &
Chahine, 2010).

Segun investigaciones recientes, una celda de combustible que produce electri-
cidad no es la Unica salida para la utilizacion del hidrégeno ya que se puede utilizar a
su vez en un motor de combustion interna que produce energia mecanica. Esta aplica-
cion resulta relativamente sencilla y es interesante, ya que ofrece la posibilidad de
generar una mezcla binaria de combustible (Machrafi, 2012).

El mejor uso de Hz se produce en las celdas de combustible. Las celdas de com-
bustible alcanzaron un notable progreso en la ultima década, desarrollado para el
transporte, asi como para la generacion de energia en instalaciones estacionarias o
portatiles. En términos de su eficiencia, las celdas de combustible transforman la
energia quimica de las moléculas de hidrégeno en energia eléctrica con hasta un 60 %
de eficiencia.

Este importante factor se puede ver reflejado en un incremento de la eficiencia
de hasta tres veces si se realiza una comparacion con los motores de combustion in-
terna por lo que estas cualidades hacen del H2 una de las principales alternativas para
reemplazar los combustibles fosiles consumidos en todo el mundo (Alves et al, 2013).

Por otro lado, en términos del consumo, aproximadamente 100 millones de
automdviles de combustible alimentados por pilas de combustible a base de hidré-

geno necesitan cerca de 40 millones de toneladas de hidrégeno por afio, después de
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una inmersion total en el mercado de los combustibles (Levin & Chahine, 2010)

2.7.1 Desempeiio del hidrégeno para la aplicacion en el sector transporte
La conversién de energia a partir de hidrégeno en una celda de combustible es
una conversion electroquimica, y en el caso de un aparato de volumen constante don-
de el intercambio de calor con el ambiente puede ser despreciado, entonces la electri-
cidad producida corresponde a la conversion de energia libre de Gibbs en la celda cu-
yo valor es de 237,19 kJ/mol, tal que la relacién 2.20:
—AG, = —AW,pct (2.20)

Para la produccion de electricidad en una celda acida, el hidrégeno gaseoso se
dirige al electrodo negativo o anodo, en el cual pierde electrones y por lo cual forma
iones hidronio que se difunden a través del electrodo a partir de la reaccion 2.21,
mientras los electrones fluyen a través del circuito, usualmente en presencia de un
catalitico, reaccionan con el oxigeno en el catodo para formar agua, con base en la

reaccion 2.22 (Larminie & Dicks, 2003)

2H, o 4H" +4e" (2.21)
0,+ 4H* +4e” o 2H,0 (2.22)
2H, 4+ 0, & 2H,0 — AG, (2.23)

Se tiene que el potencial tedrico de la celda es de:

—AG, 2,37 x10%] 123y (2.24)
nF 2-96484C

¢=

Donde,
n, es el nimero de moles, adimensional

F, es la constante de Faraday,
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Entonces, se tiene que a partir de dos moles de hidrégeno se generan 2 moles
de agua, para una fuerza electromotriz o fem de 1,23 V, pero cuya eficiencia se ve dis-
minuida con respecto al potencial termoneutral igual a 1,482 V segtn la relacion de la

ecuacion 2.25,, tal que:
W, 1,23V :
e _ —08 (2.25)

ncell = QC - 1,4‘82 )

En la practica, diversos mecanismos de pérdida de energia contribuyen a dis-
minuir la eficiencia de una celda de combustible desde el limite tedrico dado en hasta
60 %. El valor de calentamiento mas alto implica que la oxidacion electroquimica de 1
mol de H2 produce 285,85 k] de energia, que corresponde a 141,80 M]/kg que final-
mente equivale a 39,4 kWh por kilogramo de Hz (Stern, 2018).

Entonces, el trabajo que se puede extraer del hidrégeno por celda de combusti-

ble sera:

Wre = X Q¢ = 0,6 X394 KWh _ 6 KWh (2:26)
FC = Neett X Q¢ =0, A e, T

Por lo tanto para incrementar el voltaje, una serie de celdas se adjuntan en lo
que se conoce como “stack” y cuya cantidad depende en la aplicacién y la potencia
requerida. Algunos modelos se comercializan hoy en dia, como el Toyota MIRAI que
cuenta con un conjunto de un total de 370 celdas apiladas para lograr una potencia
maxima del motor de 114 kW, y una densidad de potencia de 3,1 kW/L de hidrégeno,
uno de los mas altos desarrollados hasta ahora para una autonomia de 500 km
(Konno etal., 2015)

Para comparar el desempefio del hidrogeno en comparaciéon con otros combus-
tibles, el gas natural posee una densidad de energia por masa de 13,9 kWh/kg, mien-
tras que la gasolina posee 12,7 kWh/kg, ambos muy por debajo del valor para el hi-
drogeno (Stern, 2018)
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Capitulo 3: Condiciones de operacion

En el presente proyecto fue de interés evaluar la capacidad del disefio y prede-
cir el efecto de diversos factores tales como las dimensiones del reactor (diametros,
ancho, largo), la geometria del montaje, el régimen de flujo, la concentracion y la hu-
medad de la biomasa, la presencia o no de un catalizador, materiales de construccién,
y con ello se obtuvieron respuestas para conocer acerca de los rangos de temperatu-
ras y presiones supercriticas, tasas de consumo de biomasa hiimeda, la composicion
del gas a la salida, tiempo de residencia y el valor energético de los productos obteni-
dos, en términos de LHV y de eficiencia.

Asimismo, se consideraron aquellas partes esenciales del equipo desde el pun-
to de vista como una maquina térmica donde se incluyeron bombas, etapas de preca-
lentamiento y enfriamiento, aislantes, reguladores de presion y temperatura, valvulas,
contenedores y receptores de biomasa, liquido y productos, entre otros. Para ello, se
aplicaron los conocimientos adquiridos en termodinamica, fisicoquimica, cinética de
reactores, entre otras, para determinar las condiciones operativas del reactor.

En primer lugar, algunos parametros importantes como la configuracién del
sistema de reaccion, la capacidad del disefio, las dimensiones del reactor, el tipo de
biomasa a utilizar como insumo, la humedad de la biomasa, la presencia o no de cata-
lizador, asi como los materiales de construcciéon del mismo, se indujeron mediante
una investigacion bibliografica en relacién con la obtencién de hidrégeno mediante la
conversion de biomasa himeda en agua a condiciones supercriticas.

Seguidamente, para obtener esas respuestas sobre las condiciones de opera-
cion para el reactor se realizé un andlisis termodindamico estequiométrico ideal a par-
tir de las reacciones principales del proceso de gasificaciéon en agua a condiciones su-
percriticas. El analisis termodinamico se realiz6 en el sistema algebraico computacio-

nal MATLAB; a partir de la simulaciéon se obtuvieron los resultados tanto de forma
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grafica y analitica, que mostraron el efecto del cambio de la temperatura, la presiéon y
la fraccién en masa, en el rendimiento obtenido de los componentes y su eficiencia.

De igual forma, para involucrar la cinética de las reacciones mas significativas y
determinar las condiciones operativas del reactor en términos del tiempo de residen-
cia, se incluy6 un analisis cinético en términos de la descomposicion de la celulosa y la
lignina, que de igual forma se integr6 al sistema algebraico computacional MATLAB.
Las simulaciones se pueden hallar en incluidas en el Anexo del presente documento y
en el disco compacto adjunto.

Es importante denotar que, en lo referente al tema no se encontré mucha in-
formacién bibliografica disponible al alcance, debido a que los temas relacionados con
la economia del hidrégeno y la innovacién en los sistemas energéticos para la obten-
ciéon de este componente se encuentran en un estado muy prematuro. Asimismo, re-
sulté dificil encontrar varias opciones disponibles en la literatura en relacién con los
modelos cinéticos que sefialen los pasos elementales del proceso de gasificacion a
condiciones supercriticas, por lo que se consideraron los estudios y criterios que
cuentan con los mecanismos mdas adecuados y que se ajustaron a los intereses del
presente proyecto, el cual fue la obtencion de hidrégeno mediante la gasificacion de
biomasa a las condiciones de temperatura y presiones superiores a los 374 °Cy 22,1

MPa respectivamente.
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3.1 Seleccion de la biomasa

Debido a que el proceso de gasificacion en agua supercritica resulta ser enérgi-
camente mas favorable para materias primas de origen organico donde el contenido
de humedad de la biomasa excede el 30 % en peso, el criterio de seleccion para el in-
sumo al reactor es bastante amplio, en comparacion con cualquier otra tecnologia de
gasificacion (Yakaboylu et al.,, 2015).

Con base en lo anterior, y con el objetivo de seleccionar la materia prima para
el disefio del reactor, resulta de interés realizar una valoracion de la situacion actual
en Costa Rica en relacién con la generacion y disponibilidad de biomasa, donde la op-
cion de utilizar residuos agricolas organicos como potenciales fuentes de energia se
convierte en una alternativa viable.

Es importante aclarar que aunque el presente proyecto consiste en el plantea-
miento del disefio del reactor y su costo, la decision sobre el tipo de materia prima que
utilizara el mismo resulta clave, ya que se busca la integracién de vectores energéticos
sostenibles a la matriz energética nacional, considerando el impacto social, ambiental
y econdmico que se generara en nuestro pais

En el afio 2013, como parte del proyecto denominado “Uso de los Residuos
Agricolas Organicos como Fuente de Energia: Aprovechamiento de Recursos y Reduc-
cion de Gases de Efecto Invernadero en Costa Rica”, se elaboré un informe que detalla
el potencial tedrico de fuentes de energia a partir de la biomasa proveniente de secto-
res de interés tales como la industria del café, la pifia, el arroz, la palma africana, asi
como la ganaderia porcina, vacuna y sus derivados (Coto, 2013).

Este estudio se realiz6 desde un marco conservador y representativo con in-
formacién actualizada hasta el afio 2012; en el mismo se determiné la contribuciéon
por area cultivada para cada uno de los sectores agricolas mediante la consulta del
Sistema de Informacion del Sector Agropecuario Costarricense (Agrolnfo) (Coto,

2013)
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Asimismo, en el estudio anterior se realiza una comparacion de la biomasa hu-
meda y la biomasa seca por sector agricola, partiendo de los datos de la produccién
bruta para el afio 2012, de acuerdo con la informacién contenida en la base datos Info
Agro que se detalla en el grafico de la Figura 3.1; se verifica que el sector de la pifia es
el que representa la mayor relaciéon de biomasa hiumeda por area de plantacion para
el afio en estudio, razdn por la cual se elige el rastrojo como la biomasa para el disefio

del reactor en esta investigacion.
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Figura 3.1. Comparacion de indicadores de relacion entre biomasa humeda y seca por
area para sectores agricolas en Costa Rica para el afio 2012 (Coto, 2013).

En nuestro pais, la produccion de la pifia ha trascendido a través de varias eta-
pas de cultivo donde inicialmente se dio con las plantaciones de fruta de tipo “Cham-
paca” y “Cayenna lisa” y posteriormente, alrededor del afio 2000 se dio la sustitucion
por la fruta tipo “Golden”, que ha significado un crecimiento de alrededor del 650 %
en las exportaciones de pifia convirtiendo a Costa Rica en el mayor exportador mun-

dial de frutas (Vargas, 2013).

38



Con base en el infograma de la Figura 3.2 de la Camara Nacional de Producto-
res y Exportadores de Pifia (CANAPEP), actualmente existen 38 000 hectareas de sue-
lo dedicadas al cultivo dividido en 16 cantones, donde la Zona Norte equivale al 47%
del area cultivada; el Atlantico representa el 31%, y por ultimo el Pacifico constituye el
22% del area cultivada en manos de unos 550 productores de pifia, en todo el pais
(CANAPEP, 2016).

Evaluando a su vez el contexto del sector bananero, en el estudio se hace notar
que el banano de rechazo representa en sus cascaras un potencial interesante de bio-
energia, que se encuentra localizado en las plantas de la industria alimentaria que se
nutre de este producto y por tanto para esas instalaciones se convierte en un potencial

bioenergético de interés que podria ser evaluado en estudios secundarios (Coto,

2013).

REGION HUETAR NORTE
(47%)

AREA: 20.210 ha.

14.100

REGION HUETAR ATLANTICA
(31%)
AREA: 13.330 ha.

Region Pacifico Central

REGION PACIFICO
(22%)

EMPLEO: 9.300
AREA: 9.460 ha.

EL PAIS
AREA: 43.000 Ha.

EMPLEO: 6.600

PRODUCTORES: 550
EMPLEO: 30.000

Figura 3.2. Esquema de la distribuciéon del cultivo de pifia en Costa Rica (CANAPEP,
2016).
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3.2 Caracterizacion de la biomasa

Una vez definida la biomasa que servira como la materia prima principal para
el funcionamiento del reactor, es necesario entender la caracterizaciéon de este insu-
mo, a tal punto que permita definir los rangos permisibles de ingreso de la biomasa al
reactor, y posteriormente realizar los balances de masa. A partir de varios estudios
realizados, se han observado diferencias en la composicién quimica reportada para
cultivos de varias regiones del pafis, lo cual debe ser tomado en cuenta para el aprove-
chamiento de la biomasa residual.

Entre las caracteristicas sensoriales de la pifia MD2, también llamada amarilla
o dorada por su color, estan que corresponde a una fruta grande, uniforme y fibrosa,
con resistencia al oscurecimiento interno, muy dulce y jugosa, por lo que es comercia-
lizable (Irias & Lutz, 2014). Es la de preferencia en el mercado internacional y la que
logra mayores precios.

En un estudio realizado por Irias y Lutz (2014), se determiné la composicion
quimica de la biomasa residual de la planta de pifia que se cultiva en Guacimo, en la
provincia de Limon. En este estudio se recopilaron los parametros de humedad, calor
de combustion, cenizas totales, sdlidos totales, extractos totales, lignina total y holoce-
lulosa del rastrojo y la corona de pifia en conjunto.

Asimismo, Cérdoba (2011) en su estudio sobre la producciéon de etanol a partir
del rastrojo de la pifia y el efecto de la concentracion de la base NaOH, de la celulasa y
celobiasa, realizé también una caracterizacion del rastrojo de pifia sobre los parame-
tros mencionados anteriormente, pero para la region de Sarapiqui, en la provincia de
Heredia.

Por ultimo, Mesén (2013) realiza también una caracterizacién fisicoquimica
mas amplia a partir de las hojas de la planta de pifia, en especial de las celulosas modi-
ficadas proveniente de la regién de Buenos Aires, en la provincia de Puntarenas.

Es importante recalcar que cada uno de estos estudios representativos corres-
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ponde a la variedad de pifia Ananas comosus var MD2, e incluyen una amplia area del
territorio nacional por lo que seran tomados en cuenta para definir la composicion de
la biomasa para el disefio del reactor. A continuacién, se muestra en el Cuadro 3.1 un

resumen de los parametros relevantes en la caracterizacion del rastrojo de pifia.

Cuadro 3.1. Resumen de los parametros relevantes en la caracterizacion de la bioma-
sa segun la regién y el autor.

Cantidad en fraccion masa

Mesén Cordoba Irias y Lutz
Rastrojo (2013) (2011) (2014)
(Buenos Aires)  (Sarapiqui) (Guacimo)
Humedad muestra recién cortada 87,6 86,43 80,0
Humedad de la muestra seca 12,4 - -
Extractos en etanol/tolueno b.s. 6,89 17,28 21
Extractos en etanol al 95 % b.s. 3,13 - 1,3
Extractos en agua caliente b.s 2,09 - 11
Extraibles totales 12,11 - 35
Cenizas en hoja sin lavar b.s. 17,8 12,06 7,7
Cenizas en hoja lavada b.s. 2,4 - -
Lignina b.s 15,5 8,3 10,3
Holocelulosa (por diferencia) 70,0 66,2 35
Celulosa Seifert 33,7 - -
Hemicelulosas (por diferencia) 36,3 - -

A partir de la informacion del Cuadro 3.1, el estudio de Mesén (2013) resulta
ser el mas completo y el mas reciente para la composicion de las hojas de pifia, por lo
que se tomara en cuenta para definir los parametros de humedad y composicion de la
muestra de rastrojo de pifia para el disefio del reactor.

La informacion anterior corresponde a lo que se conoce como un analisis apro-
ximado del carbono, que se basa en la medicion por diferencia de los productos que
evolucionan mediante calentamiento controlado liberando la humedad, la materia

volatil, el carbono fijo y por ultimo las cenizas con respecto a la muestra de biomasa
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inicial; entre los parametros mas relevantes se muestra que la humedad del rastrojo
equivale a por lo menos el 80% de la composicion de la misma que se requiere para
las condiciones dptimas del reactor (Crocker, 2010).

Por otra parte, existe otro tipo de analisis mas completo que permite determi-
nar los elementos que componen la biomasa, incluyendo tipicamente la cantidad de
carbono, oxigeno e hidrégeno en la muestra y se conoce como analisis elemental cuali-
tativo de compuestos organicos final del carbono. Para las hojas de pifia, este tipo de
caracterizacion obtiene los valores que se adjuntan en el Cuadro 3.2 seglin un analisis
realizado por Nanda et al. en el afio 2016, a partir de residuos locales de Canada.

Con el resultado de este analisis, se cuenta con un método simple para el mode-
lado y manejo de materias primas cuya composicion es bastante compleja, mediante la
formulacién empirica de una pseudo molécula a partir de las razones entre los ele-
mentos componentes, con respecto al carbono.

Cuadro 3.2.Andlisis elemental cualitativo para las hojas de pifia (Nanda et al., 2016).

Parametro Composicion
Andlisis elemental m/m %
C 42,4
H 6,4
N 0,8
S 0,08
0] 46,5

Razon atémica

H/C 1,82
0/C 0,82
N/C 0,016

Para obtener la pseudo molécula equivalente para el rastrojo de pifia se elimina
la razon correspondiente para el nitrégeno y el azufre por motivos de simplificacién
del problema, con lo que se obtiene para un peso molecular equivalente a 27 g/mol, la

molécula CH; g,0¢ g5.
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Una vez obtenida la pseudo molécula equivalente para el rastrojo de pifia, que
es la biomasa de interés que servira como materia prima para el reactor, es posible
ajustar el modelo de gasificacién de biomasa en agua supercritica para la seleccion de
las condiciones de operacion. Se consideraran tanto la termodindmica como la cinética
del proceso de gasificacion, ya que la termodinamica permite obtener informacion
sobre el equilibrio y la composicién de los componentes de la reacciones en dicho es-
tado, pero no brinda informacién sobre la rapidez a la cual se logra alcanzar dicho es-

tado, como si lo hace la cinética del proceso.

3.3 Estudio sobre la termodinamica del equilibrio quimico del proceso

Es importante retomar que para el disefio de cualquier reactor para el estudio
de cualquier proceso con aplicaciones practicas especificas en el campo de la ingenie-
ria, un andlisis termodinamico suele ser el punto de partida para la viabilidad y la op-
timizacion, ya que es posible reconocer estos y otros aspectos importantes debido a
que es un método confiable para obtener informacién valiosa como la composicién del
gas producto, la cantidad de energia necesaria para ejecutar el proceso y la influencia
de las condiciones de funcionamiento (Castello & Fiori, 2015).

Fiori y Castello (2015) han realizado estudios pioneros en el modelado termo-
dinamico de la gasificacion de biomasa en agua a condiciones supercriticas. Es posible
establecer dos tipos de analisis: estequiométrico y no estequiomeétrico, que van a de-
pender de la informacion con la que se cuente para el analisis.

Dado que en el presente caso se tiene conocimiento de un modelo de reaccio-
nes y compuestos individuales involucrados en el proceso, como lo son la ecuacién del
modelo de gasificacidn, las reacciones de reformado del agua (ecuacion 3.2) y la reac-
cion de formacion del metano (ecuacion 3.3), se procedera a realizar un analisis ter-

modinamico estequiométrico; las reacciones en estudio son entonces las siguientes:
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CH, 0, + (1~ 2)H,0 » CO+ (1~ 2 + %) H, (3.1)
CO+H,0 & CO,+H, AH, = —41k]/mol (3.2)
CO + 3H, © CH, + H,0 AH, = —206 kj/mol (3.3)

Para una mezcla de reactivos a una temperatura y presion dadas, la conversion
de equilibrio representa la conversiéon maxima que no puede ser excedida, que es in-
dependiente del disefio del reactor, y que varia mediante cambios apropiados a las
concentraciones de reactantes, la temperatura y la presién (Smith, 2005).

Para sistemas simples unitarios de composicion fija, la teoria sobre la termodi-
namica relaciona la energia de Gibbs como dependiente solamente de la temperatura
y la presion; sin embargo, si el sistema cuenta con mas de un componente que puede
reaccionar con otros para formar nuevos productos es necesario definir la energia de
Gibbs en términos de la coordenada de reacciéon &, que define el avance de la reaccién

y la composicion del sistema tal que:

G(T,P.) = ) ng@G(T,P,§) (3.4)
B

Donde,

T es la temperatura del sistema, K
P,es la presion del sistema, Pa

¢, es la coordenada de reaccién, mol

ng, es la cantidad de moles del componente, mol
Dado que en el presente caso se cuenta con tres reacciones simultaneas en es-

tudio, se utiliza el subindice j como el subindice de la reaccidén, ya que a cada una de

ellas le corresponde una coordenada de reaccién distinta; es por ello que el nimero de
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moles de la especie se representa por la ecuaciéon analoga siguiente:
n; = n; + Z Vi j§; (3.5)
J

Donde,
N;o, Son los moles iniciales de la especie i

v; j, es el coeficiente estequiométrico de la especie i, en la reaccion j

¢, es la coordenada de reaccion para la reaccion j

Por lo tanto, para la expresion de la constante de equilibrio se tomara en cuen-
ta la energia libre molar parcial AG" que se utiliza para designar la energia molar libre

del componente individual tal como existe en la mezcla, tal que:

N\ =X AG
[ 2

(2

ﬁo _ g, = PP (3.8)
fi P
N .
@iPx;\"
(e -
i=1

Donde,

AG; es la energia libre de reacciéon cuando todos los reactivos y productos estan en
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sus respectivas condiciones estandar, KkJ.

R es la constante universal de los gases, k] /mol K

T es la temperatura del sistema, K

K, esla constante de equilibrio

a; es el coeficiente de actividad del componente i

@; es el coeficiente de fugacidad para el componente i
P es la presion critica del sistema, Pa

P’ esla presion estandar del medio, Pa

x; es la fraccion molar del componente i

3.3.1 Constantes de equilibrio y estequiometria de las reacciones

Con base en lo anterior, es posible plantear la constante de equilibrio para las
dos reacciones en estudio en términos del coeficiente de fugacidad, las presiones del
sistema, y la fraccion molar para cada uno de los componentes del sistema. En térmi-
nos de la coordenada de reaccion, se tienen respectivamente una coordenada a para
lareaccién 3.2, y una coordenada 8 para la reaccion 3.3, como se muestra en el Cuadro
3.3.

Cuadro 3.3. Analisis en términos de las coordenadas de reaccién a y £5.

j Reacciones

3.2 co + H,0 © CO, + H,
Cambio a a a a

3.3 co + 3H, © CH, + H,0
Cambio B 3B B B

Asimismo, retomando la ecuacion modelo del sistema y adicionando las reac-
ciones de reformado del agua 3.2 y la reaccidn de formacion del metano 3.3, en térmi-
nos de la coordenada de reaccién respectiva, se obtiene una reaccion mas completa
que incluye el diéxido de carbono y el metano entre los productos: que se denota co-

mo la reacciéon general 3.10:
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CHy0, + [(1 - 2) + a — B]H,0

> (1-a-p)co+|(1 —z+%) +a — 38| Hy + aC0, + BCH, (3:10)

En términos de las variables independientes a y 8 para cada una de las reaccio-
nes, es posible obtener el valor de la composiciéon de cada uno de los componentes en
estudio; por lo tanto, las fracciones molares del di6xido de carbono y del metano de-

penden solamente de estas cantidades, tal que:

_“ B
Xco, = E XcH, = E (3.11)

Las expresiones de la constante de equilibrio para cada una de las reacciones
involucradas, en términos de la fracciéon molar en la fase supercritica y el coeficiente

de fugacidad, corresponden a las relaciones 3.12 y 3.13:

((Pcoszcoz) ((pHZPxHZ)
P’ P’ (9x)co,(@X)y,
22 = Px - (3.12)

(¢COPxCO) <¢H20 HzO) (@x)co(@X)p,0

P’ P’
(‘PCH4P xcm) (‘PHzoP tz0> 2

P° P° PN\ (@x)cn, (92,0

Ky3 = 7 =\ 3 (3.13)
(QOCOwa) (‘szPtz) (9x)co(px)? ),
P’ P’

Fiori y Castello (2015) han determinado en su estudio varias restricciones o
consideraciones sujetas para el andlisis termodinamico, que cabe destacar y que se
tomaran como base para el andlisis termodinamico para el rastrojo de pifia. Primero,
se considera que en el equilibrio toda la biomasa se convierte y no quedan rastros

luego de la reaccion; y segundo, en el equilibrio los componentes presentes en el sis-
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tema seran agua, hidrégeno, metano, diéxido de carbono y monéxido de carbono (Cas-
tello & Fiori, 2015).

En este caso especifico, se asume que la conversion completa del carbono ocu-
rre esencialmente en su totalidad, por lo que otras reacciones que se involucran en
procesos de gasificacion a partir del carbono en fase sélida, como la reacciéon de Bou-
duard, las reacciones de metanacién y de oxidacién, bajo esa circunstancia se reducen
a las reacciones de reformado del agua y de reformado del metano.

Partiendo de lo anterior, la estequiometria del sistema de tres reacciones invo-
lucra varias restricciones que se deben satisfacer durante la formacién de los produc-
tos; principalmente con respecto al mondéxido de carbono (CO) y el hidrégeno (Hz),
siempre seran productos de la reaccion completa 3.10 y sus coeficientes estequiomé-

tricos deberan ser siempre mayores o igual que cero (Castello & Fiori, 2015), tal que:

Para el CO:
0<(l-a-p) (3.14)
B<(l-a) (3.15)

Para el Hz:
OS(1—2+%>+01—3[>’ (3.16)
BS%(l—Z+%+a) (3.17)
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3.3.2 Ecuacion de estado y coeficientes de fugacidad
Entre la variedad de ecuaciones de estado, la ecuacién de Peng Robinson que se
presenta en la ecuacion 3.18, ha sido ampliamente utilizada debido a su capacidad de

tratar eficazmente con fluidos supercriticos (Castello & Fiori, 2015).

RT a <

P= -~
V—b VZ+2bV —b?

(3.18)

El parametro b representa el parametro de repulsion independiente de la temperatu-

ra, y se define de la siguiente forma:

RT,
b =0,07780—

Cc

(3.19)

El parametro «< y a, en conjunto representan el parametro de atraccion dependiente

de la temperatura a «, donde cada de ellos se define de la siguiente forma:

ZT 2
a = 0,45724 PC (3.20)

C

El parametro « se representa:

T
w= |1+ m 1_j: (3.21)
Te

El parametro m representa el factor relacionado con el coeficiente acéntrico w, tal
que:

m = 0,3796 + 1,54226w — 0,2699w?> (3.22)

La mezcla compuesta por el agua supercritica y los compuestos derivados del

proceso de gasificacion, en total cinco de ellos considerados en el andlisis termodina-
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mico (H20, CO, CO2, Hz y CH4) representan una mezcla multicomponente, por lo que
para lograr una semejanza con una mezcla real es necesario aplicar algunas reglas de
mezclado que se relacionan con las propiedades de los componentes puros.

Las reglas de mezclado mas utilizadas generalmente son las de Van der Waals,
que permiten recalcular los parametros (a «),, y b,,, en referencia a la mezcla de los
5 componentes mencionados anteriormente y cuyas fracciones molares se han esti-

mado. Los parametros se calculan de la siguiente forma:

(ao)m = z Z[xix,— a;a; ;%G (1 = kij)] (3.23)
T

by = z Z["ibi] (3.24)
i

En el caso de la mezcla se introduce un parametro mas, conocido como para-

metro de interaccidn binario k;;, que se obtiene a partir de los valores del volumen

jr

molar critico para la interaccién binaria entre dos componentes, tal que:

Vi Vc.i X Vc.j

,j=1—8 (3.25)
L] 3
(3\/ Vc.i + 3\/ Vc.j)
Entonces, se generan dos nuevos parametros para la mezcla Ay B tales que:
(a x),,P b, P
=—— B=—— 3.26
(RT)? RT ( )

Finalmente, es posible obtener el valor del coeficiente de fugacidad para cada compo-

nente de la mezcla, a partir de:

A )ln<z+(1+\/§)3>:0

ln(¢)=Z—1—l"(z‘B)_(zm z-(1-V2)B

(3.27)
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3.3.3 Resultados del andlisis termodindmico

Una vez planteado el andlisis, se consideran tres factores que segun la termodi-
namica del equilibrio quimico, poseen una influencia directa en el proceso de gasifica-
cion de biomasa a condiciones supercriticas; por lo tanto, se decide realizar un analisis
para estimar la influencia que poseen estas condiciones de operacion en el equilibrio y
aplicarlo en el disefio del reactor. En el Cuadro 3.4 se muestran los valores base y los
rangos de variacidn establecidos para la temperatura, presion y la fracciéon de biomasa
en la disolucién que se considera para el analisis termodinamico, y a continuacién se
muestran los resultados en forma grafica de los programas que contienen el analisis
termodinamico en Matlab.

Cuadro 3.4. Rango de variacion de las condiciones de operacion utilizados en el estu-
dio termodinamico.

Parametro Valor base Rango
Temperatura (K) 950 600-1500
Presion (MPa) 25 23-40
Fraccién de biomasa (%) 10 5-80

3.3.3.1 Efecto de la temperatura

A partir de la Figura 3.3 se observa el cambio en el rendimiento de cada uno de
los componentes con respecto a la temperatura; se observa que para un incremento
en la temperatura se favorece el rendimiento del hidrégeno, alcanzando un maximo
alrededor de los 900 K, y cuyo valor es superior en relaciéon con los otros componen-
tes.

Con base en lo que se deriva de estudios sobre la gasificaciéon en agua a estas
condiciones, a temperaturas de funcionamiento superiores a 525 °C, se da un aumento
de la concentracién de Hz y COz, y la disminucién de las concentraciones de CO a la
salida, lo que indica que la reaccién de reformado del agua comienza a llevarse a cabo
para desempefiar un papel importante a temperaturas superiores a 525 °C (Pairojpi-

riyakul et al., 2014).
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Figura 3.3. Efecto del cambio en la temperatura en el rendimiento de los componentes
(P=25 MPa; fraccion de masa= 10 %).

Por ejemplo, en la gasificacion de residuos de fruta como materia biomasica, se
obtuvo que con un incremento de la temperatura desde los 675 K hasta los 975 K, el
rendimiento obtenido para el hidrégeno sufre un incremento significativo (0,08
mmol/g a 0,91 mmol/g) y que se puede justificar debido a que la reaccion de refor-
mado del agua se ve favorecida (Nanda et al., 2016).

Entonces, se pueden considerar dos categorias para la temperatura en el pro-
ceso de gasificacién en agua a condiciones supercriticas: una a bajas temperaturas
entre los 600 Ky 800 K, y otra a altas temperaturas entre los 800 Ky 1100 K. Los ren-
dimientos de los componentes Hz, CO2 y CH4 incrementan a baja temperatura porque
a estas temperaturas la reaccién 3.2 de reformado del agua se convierte en la reaccién
dominante por su débil naturaleza exotérmica.

Como la reaccion 3.3 de metanacion del CO también tiene un caracter exotér-

mico, se ve favorecida a bajas temperaturas; entonces en ese rango las reacciones de
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reformado producen diéxido de carbono, monéxido de carbono e hidrégeno, mientras
que la formacion del metano ocurre también favoreciendo el aumento de los rendi-
mientos de Hz y CO2, y disminuyendo el rendimiento de CO (Reddy et al, 2014).
Retomando lo anterior y considerando el planteamiento de las reacciones 3.2 y
3.3 en el analisis termodinamico como dos reacciones exotérmicas con base en sus
respectivas entalpias de reaccién, sucede que con el aumento de la temperatura ocu-
rre una reduccién en la constante de equilibrio para ambas reacciones. Por lo tanto,
para la reaccién 3.2 de reformado del agua entre el mondxido de carbono y vapor de
agua, su constante de equilibrio disminuye y se desplaza hacia los reactivos; sin em-
bargo debido a la cogeneracion de vapor a partir del medio de gasificacion que es el
agua y que se encuentra en exceso, la reaccion se ve impulsada hacia el lado derecho
de la misma favoreciendo la generacion de diéxido de carbono e hidrégeno y consu-
miendo el monéxido de carbono en el rango de baja temperatura; esto se ilustra en la

Figura 3.4.
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Figura 3.4. Comparacion de la incidencia del cambio en la temperatura en el rendi-
miento de los componentes principales (P=25 MPa; fraccién de masa= 10 %).
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Para la region de mayor temperatura, debido al mayor caracter exotérmico pa-
ra la reaccidn 3.3, en ese rango se da la supresion de la formacion de metano y el des-
plazamiento del equilibrio se favorece hacia la formacién de CO y Hz por lo que es la
reaccion inversa la que domina a mas altas temperaturas lo que justifica el aumento
de estos dos componentes como se observa en la Figura 3.4.

Se define entonces, que para valores de temperatura entre los 800 Ky los 1100
K se obtendran fracciones molares de hidrégeno favorables para el proceso, alcanzan-

do un maximo en aproximadamente los 950 K.

3.3.3.2 Efecto de la presién

De la Figura 3.5 se puede apreciar que termodindmicamente la presién no re-
presenta un cambio significativo, ya que el rendimiento de los componentes es practi-
camente constante, por lo que se considera que su influencia en el proceso de gasifica-
ciéon como condicion de operacion es bastante limitada.

Si el nimero de moles no cambia en la reaccion, entonces la presién cambiante
no influye en las concentraciones de equilibrio; pero si el nimero de moles decrece se
puede dirigir la reaccién en esa direccion aumentando la presion del sistema. Para la
reaccion de reformado del agua entre el mondxido de carbono y vapor de agua, no
ocurre un cambio en el nimero de moles de los productos con respecto a los reactivos
por lo que no se ve afectada por la presion. Sin embargo, a la reaccion de reformado
del metano que es la reaccion 3.3 inversa, el efecto de un aumento de la presiéon des-
plaza el equilibrio hacia los reactivos metano y vapor de agua, lo que podria no ser
favorable para la produccion de hidrégeno.

Estudios experimentales afirman que, debido al incremento en las propiedades
del agua tales como la densidad, la constante dieléctrica y el producto idnico a condi-
ciones supercriticas, los mecanismos de reaccién iénicos se ven mucho mas favoreci-

dos que los mecanismos de radicales libres (Reddy et al., 2014).
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Figura 3.5. Efecto del cambio en la presion, en el rendimiento de los componentes (T=
950 K; fracciéon de masa= 10 %).

Dado que la reaccion de hidrélisis requiere la presencia de los iones H* u OH-y
esta tiene un papel importante en la gasificaciéon en agua a condiciones supercriticas,
a presiones superiores el producto iénico aumenta, por lo tanto, la tasa de hidroélisis
también aumenta por lo que se puede inferir que se favorece el proceso de gasifica-
cion (Lachos-Pérez et al, 2015).

Asimismo, se indica que debido al aumento de la densidad del agua a estas
condiciones, las moléculas de soluto se ven envueltas por el solvente, lo que implica
que las reacciones como la formacion de coque que implican solutos, sean restringi-
das, mientras que favorece las reacciones que involucran soluto y moléculas de sol-
vente, como el reformado y reacciones a condiciones supercriticas (Reddy et al,
2014).

Por ello, se considerardn como los valores de presion permisibles, cualquier va-

lor por encima de la presidn critica del agua a 22,1 MPa para obtener resultados favo-
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rables, aplicando un factor de sobre disefio del 10 % entonces se fija que la presion del

sistema sera de 25 MPa.

3.3.3.3 Efecto de la concentracién de biomasa

A partir de la Figura 3.6 se observa que conforme aumenta la concentracion de
biomasa (en términos de fracciéon de masa), ocurre una disminucién en el rendimiento
para el hidrégeno, componente de interés, desde 80 mol/ kg hasta 20 mol/ kg, mien-
tras que algunos de los componentes experimentan un aumento como es el caso del

monoxido de carbono.
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Figura 3.6. Efecto del cambio en la fraccién de masa, en el rendimiento de los compo-
nentes (P=25 MPa; T= 950 K).

En estudios experimentales utilizando glicerol como materia prima, se obtuvo
que con el aumento de la concentracién de glicerol de 10 % a 50 % en masa, la eficien-
cia de gasificacion disminuy6 de 88 % a 71 % a 840 K. Este fendmeno puede ser justi-

ficado debido a que la reacciéon de reformado con vapor puede ser muy sensible a la
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concentracion de agua debido a su doble papel como el disolvente pero a la vez como
reactivo en el proceso, y una mayor concentracion de biomasa puede llevar al agua a
convertirse en el reactivo limitante (Guo et al., 2012).

De igual forma, por cuestiones practicas también es mucho mas dificil procesar
una mayor concentracion de biomasa ya que esto puede conducir a problemas de obs-
truccién y de bombeo en el reactor; por lo tanto, se preferiran las concentraciones de
biomasa de entre el 5 % y el 15 % en términos de la fracciéon de masa para dirigir el
proceso a una mayor produccién de los componentes gaseosos de interés; la Figura
3.7 indica que para una fracciéon masa de entre 1 % y 15 % es posible obtener un ren-

dimiento de hidrégeno de entre 75 mol/kg y 65 mol/kg.
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Figura 3.7. Comparacion de la incidencia del cambio en la fraccion masa en el rendi-
miento de los componentes principales (T=950 K; P=25 MPa).

Lo discutido anteriormente sobre el rendimiento de los productos gaseosos,
mediante una comparacion de la incidencia del cambio en la temperatura, la presién y

la fraccidon masa permite evidenciar tres patrones muy claros sobre el equilibrio qui-
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mico de las reacciones involucradas.

Sin embargo, es importante discutir el alcance en términos del equilibrio ter-
modinamico y demas parametros para las reacciones involucradas en el proceso de
gasificacion ya que el presente analisis no involucra transferencia de masa ni veloci-
dades de reaccion, por lo que los valores de fracciones molares son un indicativo de la
direccion de desplazamiento del equilibrio, y no de su velocidad. Para incluir el efecto
que podria tener la velocidad de reaccién se adjunta un analisis de la cinética de las

reacciones de gasificaciéon a condiciones supercriticas.
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3.4 Estudio sobre la cinética de las reacciones del proceso

En este apartado se considera la cinética de las reacciones involucradas a con-
diciones supercriticas para obtener la distribucién de los posibles productos de gasifi-
cacion, como complemento del analisis termodinamico para el disefio del reactor.

A partir de la caracterizacion de la biomasa en la seccién anterior, se determind
que los componentes con mayor predominancia son la lignina y las holocelulosas
(hemicelulosa y celulosa). Por lo tanto, se decide analizar los sistemas de reaccién que
involucran la descomposicidon de cada uno de los elementos principales hallados en el
rastrojo de pifa.

Con el proposito de validar el presente anadlisis, los parametros cinéticos tales
como las velocidades de reaccidn se obtienen de estudios sobre la gasificacién en agua
supercritica. Existen varios enfoques al problema de la cinética de reaccidn, siendo el
principal en el cual ocurre la isomerizaciéon de cada uno de los componentes principa-
les.

Un estudio relevante fue realizado Resende y Savage en el 2010, el cual se en-
foca en la formacion de los compuestos en estado gaseoso agrupando los compuestos
intermediarios como un solo compuesto genérico para la simplificaciéon del modelo;
asimismo en el estudio no catalitico se determinaron las velocidades de reaccién tanto
para la celulosa como la lignina, siendo éstos los principales componentes presentes
en el rastrojo de pifia como se detalla en la caracterizacion del Cuadro 3.1.

En el presente estudio, la reaccion se efectuara isotérmicamente en un reactor
de flujo continuo (PFR), especificamente como un reactor tubular de flujo tapon, en
estado estacionario (las condiciones no cambian con el tiempo) y se supone una mez-
cla perfecta. Se alimenta al reactor una mezcla de 10 % rastrojo de pifia en fraccion
masa a un PFR con un flujo volumétrico definido; el rastrojo de pifia a su vez represen-
ta una mezcla de 70% celulosa 'y 30% lignina.

Se procede a graficar la trayectoria de los flujos molares en términos del espa-
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cio-tiempo para la maxima conversion de hidrégeno para un volumen del reactor PFR

definido, para obtener los flujos molares de los componentes en funcién del tiempo de

residencia a lo largo del reactor. Se tomaran algunas consideraciones importantes pa-

ra el disefio del reactor, tales como:

Se supone que el fluido se desplaza como tapén; no hay dependencia de la po-
sicién radial con la temperatura, la concentracién o de la velocidad de reaccién
dentro del reactor.

El grado de reaccién que se alcanza en un reactor de flujo tapén ideal no va a
depender de su forma, sélo de su volumen total.

Todas las particulas de biomasa son esféricas y poseen el mismo didmetro.

Las propiedades de densidad y viscosidad del agua supercritica se mantienen
constantes ya que no se considera transferencia de calor

Se asume que el monémero de la celulosa es la glucosa, y el monémero de la

lignina es la lignina organosolv.

Basado en el modelo de descomposicién propuesto por Resende y Savage

(2010), las reacciones 3.28 y 3.29 representan la hidrolisis de la celulosa y la lignina,

el primer paso del modelo asumiendo que la solvatacion se dirige hacia la formacion

de los mondmeros solamente.

(C4H1005),, + nH,0 ky nCeH,504 (3.28)

(C10H1003), + nH,0 E1n C1oH1204 (3.29)

Las reacciones 3.30 a la 3.39 representan la variedad de rutas de reaccién que gene-

ran los productos gaseosos, a partir de la especie intermediaria CH,,O,.
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Monémero k, CH,,0,

CH,0, + (1 = 2)H,0 ks €O + (1 -z + %) H,
CH,0, + (2~ 2)H;0 ky COy + (2 -2 + %) H,
CH, 0, ks CO + CH,0,

CH, 0, ke CO, + CH, 0,

CH, 0, k; CHy + CH, 0,

CH, 0, kg Hs + CH, 0,

CH, 0, l_{).; Char

CO + H,0 kyg_19CO, + H,

CO + 3H, kq1 11 CHy + H,0
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3.4.1 Resultados del andlisis cinético

Los resultados del analisis cinético se ven reflejados en la Figura 3.8 y la Figura
3.9. El desarrollo del sistema de reacciones permite obtener las trayectorias de ren-
dimiento para cada uno de los componentes con respecto al volumen; es posible veri-
ficar varios patrones que destacan en las trayectorias con el cambio en el flujo volu-
métrico de la disolucion a la entrada del reactor, que equivale a su vez en un aumento
o disminucion del tiempo de residencia.

En la Figura 3.8 para la trayectoria de rendimiento de los componentes, es el
rendimiento del diéxido de carbono (COz) el que muestra un aumento significativo en
relacién con los demdas componentes a la salida del reactor de volumen definido; por
otro lado, las trayectorias del monoéxido de carbono (CO) y del metano (CH4) muestran
un incremento inicial pero posteriormente el CO comienza a descender conforme se

acerca a la salida del reactor.
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Figura 3.8. Trayectorias del rendimiento para los componentes del proceso de gasifica-
ciéon en agua a 950 Ky 25 MPa, para un t= 120 s y un volumen del reactor de 1 L.
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Estos patrones se deben principalmente a las reacciones de reformado del
agua, donde el CO es un reactivo, por lo que su consumo a lo largo del proceso queda
evidente en este caso; tanto el metano como el diéxido de carbono se mantienen en
formacién predominante y continua. A partir de la Figura 3.9, se infiere que, con un
aumento del flujo volumétrico para un volumen definido del reactor, el tiempo de
reaccion de los componentes en el reactor disminuye y el diéxido de carbono continua
siendo el componente predominante a la salida del reactor.

En la misma Figura 3.9 se nota que ocurre un ligero aumento en el rendimien-
to del monéxido de carbono y una equivalente reducciéon del di6xido de carbono al
reducir el tiempo de residencia, asi como la invariabilidad del rendimiento del me-
tano. Para el componente principal, el H2, presenta una mejora en el rendimiento, ya

que este aumenta conforme aumenta el tiempo de residencia.
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Figura 3.9. Trayectorias de rendimiento para los componentes del proceso de gasifica-
cion en agua a 1000 Ky 25 MPa, para varios tiempos de residencia.
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De la estructura de descomposicion de la lignina, cuyo componente base es el
guiacol, el cual es altamente reactivo y susceptible al rompimiento de su enlace car-
bono-oxigeno del grupo metoxi debido a que la cinética se favorece a las condiciones
supercriticas por que el producto idnico y la constante dieléctrica disminuyen; para
estas condiciones el alto contenido de diéxido de carbono y metano es un indicativo
también de que se generan de la conversién directa de otros compuestos derivados
disueltos en la fase y no directamente de los gases (Yong et al, 2013).

Algunos estudios concluyen que en presencia de glucosa, el producto principal
a partir de la gasificacion es el hidrégeno, pero que su rendimientos se ve disminuido
en presencia de fenol, mientras que con lignina el mayor producto de gasificacién es el
gas metano y que a su vez disminuye la formacion de depdsitos de carbono (Reddy et
al, 2014).

También, como lo sugieren los autores en otro estudio realizado, un incremen-
to de los rendimientos de Hz, CHs, y CO2 con un cambio en la temperatura significa un
comportamiento dependiente de la ecuacion de Arrhenius y por lo tanto, un compor-
tamiento de tipo exponencial con el incremento de la temperatura (Resende & Savage,
2009).

Es importante mencionar que estos rendimientos obtenidos son inferiores a los
obtenidos en el analisis termodindamico, y para lograr alcanzar la conversion de equi-
librio se tendria que brindar un tiempo de reaccién prolongado, lo que claramente
indica que los productos gaseosos estaban lejos del equilibrio en los tiempos de reac-
cion mucho mas cortos investigados experimentalmente, un catalizador deberia ser
agregado para mejorar los rendimientos.

Se concluye que un mayor tiempo de residencia tiene influencia importante en
los rendimientos del hidrégeno en la mezcla de productos; sin embargo considerando
que un tiempo de residencia prolongado reduce la capacidad de tratamiento del sis-
tema, el rango del tiempo de reaccién de entre 120 y 60 segundos parece ser el mas

adecuado.
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3.5 Definicion de las condiciones de operacion del reactor

Con base en el analisis cinético y termodinamico realizados, es posible deter-
minar los rangos de operacion permisibles para la temperatura, la presion y la frac-
cion de masa en la disolucidn para los cuales se favorece la produccion de hidrogeno

como el producto principal. Estos valores se muestran en el Cuadro 3.5.

Cuadro 3.5. Condiciones de operacion definidos a partir del estudio termodindmico.

Parametro Rango
Temperatura (K) 950- 1050
Presion (MPa) 22,1-25
Fraccién de masa (kg/kg) 5-10
Tiempo de residencia (s) 60 -120
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3.6 Analisis energético del proceso de gasificacion a condiciones supercriticas

3.6.1 Transferencia de calor a condiciones supercriticas

Para el analisis de la transferencia de calor a estas condiciones es importante
considerar el dominio del fendmeno de flotabilidad, definido como la influencia expe-
rimentada por los fluidos por la accién de la gravedad, y que se produce en presencia
de densidad no uniforme (Jackson, 2017).

Este fenémeno interviene a su vez en la forma del perfil de velocidad del flujo a
través de un tubo caliente y por lo tanto afecta la adveccion de calor por el fluido.
Ademas, cambia la distribucién radial del esfuerzo cortante, que modifica la cantidad
de turbulencia que se produce y por lo tanto afecta la difusién del calor a través del
flujo mediante accion turbulenta; aunque la flotabilidad todavia modifica los campos
de velocidad y turbulencia, la difusion de calor es principalmente por accién molecu-
lar porque la conductividad térmica de tales fluidos es extremadamente alto (Jackson,
2017).

Como resultado de los efectos de flotabilidad, el agua mas ligera y caliente cer-
ca de la pared del tubo fluye hacia la superficie superior a lo largo de la pared interna,
mientras que el agua mas pesada y mas fria se acumula en la superficie inferior. Lo
anterior es de gran importancia a la hora de elegir la configuracién del reactor mismo
donde se llevara a cabo el proceso de gasificacidn, ya sea para una configuracion hori-
zontal o vertical del mismo.

En estudios anteriores sobre la transferencia de calor en tubos en agua super-
critica se observo que para el flujo en un tubo horizontal, se exhiben tres temperatu-
ras diferentes que se ubican respectivamente en la regién superior, media e inferior
debido a sus distribuciones no uniformes mientras que para un flujo ascendente verti-
cal, las temperaturas son casi idénticas en la misma seccidn transversal del tubo (Lei
etal., 2017).

Asimismo, en términos de la convecciéon mixta, cuando ocurren diferencias de
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temperatura en los limites del fluido los cambios en la densidad inducen el movimien-
to del fluido que se suma a la conveccidn forzada que puede actuar en la misma direc-
cion o en la direccidn opuesta a la conveccion natural; en este caso se dice que el fe-
némeno de convecciéon mixta es coadyuvante mientras que en el caso contrario, la
conveccion mixta sera mas reprimida si la direccion de la conveccion natural con res-
pecto a la conveccién forzada es opuesta (Odu et al.,, 2016).

Teniendo en consideracion los dos aspectos anteriores, se infiere que para un
tubo horizontal, se pueden generar dos flujos de estancamiento tanto en la superficie
superior e inferior, y donde el flujo de estancamiento en la superficie superior no po-
dria proporcionar la transferencia de calor de convecciéon adecuada por lo que la con-
dicion de transferencia de calor en la superficie superior se veria mucho mas deterio-
rada que en la parte inferior (Yu et al., 2013).

Es por lo anterior que se decide que la configuracion del sistema horno- reactor
sera vertical como se ilustra en el diagrama de flujo de proceso, con el flujo de entrada
por la parte inferior, para evitar la formacion de flujos de estancamiento y el deterioro
de la transferencia de calor, asi como favorecer la direccion de la conveccién forzada
con respecto a la conveccién natural.

Por dltimo, en términos del coeficiente de transferencia de calor, algunos estu-
dios en agua que fluye hacia arriba en un tubos verticales a flujos masicos bajos y a
condiciones subcritica y supercritica, obtuvieron que por debajo de 350 °C los valores
aumentan de 1000 W/m2 °C a 2000 W/ m? °C con la temperatura, pero que el coefi-
ciente de transferencia de calor pasa por un maximo a medida que la temperatura del
fluido se acerca a la temperatura pseudo critica y luego disminuye rapidamente a
temperaturas superiores a la temperatura pseudo critica, lo que los autores describen
como un comportamiento extrafio y recomendaron que es necesario mas investiga-

cion experimental y simulacion sobre el fenémeno (Odu et al, 2016).

67



3.6.2 Eficiencias del proceso de gasificacion en agua a condiciones supercriticas

El uso de biomasa como combustible en aplicaciones térmicas y eléctricas re-
quiere el conocimiento de su valor de calentamiento o HV (heating value) que refleja
el contenido de energia de un combustible de forma estandarizada. Es importante
aclarar la diferencia entre los parametros que se utilizan para mostrar el contenido de
energia presente en la biomasa, y la relacion lineal negativa existente entre el conte-
nido de humedad y su valor de calentamiento (Pandey, 2011).

El valor de calentamiento se expresa de dos formas, como mayor valor de ca-
lentamiento (HHV o Higher Heating Value) o menor valor de calentamiento (LHV o
Lower Heating Value); el HHV se refiere al calor liberado por la combustién completa
de una unidad de volumen de combustible que desencadena la producciéon de vapor
de agua y su eventual condensacion; mientras que el LHV no contempla este calor la-
tente de agua contenida por los combustibles y que cominmente se expresan sobre
base seca o base libre de cenizas secas, ya que pueden variar ampliamente segin el
contenido de humedad (Vargas-Moreno et al, 2012).

La eficiencia del proceso de gasificacion se define tal que se considera la ener-
gia constituida en la biomasa en términos de su poder calorifico inferior (LHV) y la
energia obtenida disponible en el producto de la gasificacion luego de la etapa de en-
friamiento y el correspondiente proceso de separacion de los condensados y el gas;
debido a que no se contempla el calor latente del agua ya que ésta fue separada pre-
viamente. Esta eficiencia se conoce como la eficiencia fria del proceso de gasificacion.

Al incrementar la temperatura se da una variacidon en la composicion del gas
producto, que se ve reflejado en un incremento en la composicion del diéxido de car-
bono, metano y mondxido de carbono, que aportan significativamente en la magnitud
de la capacidad calorifica del gas mismo y por tanto se observa un incremento en la

eficiencia fria del gas, como se aprecia en la Figura 3.10.
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Figura 3.10. Eficiencia energética fria de los componentes del proceso de gasificacion
(%).

Algunos autores atribuyen la baja eficiencia del sistema a partir de componen-
tes de origen biomasico al hecho de que la biomasa tiene una densidad de combustible
mas baja que los combustibles convencionales, y a las condiciones de operacién del
sistema que funciona a altas temperaturas y presiones, lo que provoca mayores pérdi-
das de calor y destrucciones de la energia que en otros sistemas (Cohce et al., 2011).

En este caso, el valor de calentamiento superior HHV del rastrojo al inicio es de
15,66 M]/kg, que corresponde al orden de magnitud de estos valores para otros tipos
de biomasa donde el HHV de la cascara de coco es el mas alto (18,9 M]/kg) entre todos
los desechos de alimentos y el de la cdscara de aloe vera tenia el mas bajo con 13,0
M]/ kg, lo cual tiene estrecha relaciéon con su bajo contenido de carbono (36,1% en
peso). También se ha reportado que la lignina tiene un valor de calentamiento de en-

tre 23,3 MJ/kg a 25,6 M] /kg, que es aproximadamente un 30% mas alto que el de celu-
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losa y hemicelulosa cuyo valor es de 18,6 M]/kg) (Nanda et al., 2016).

Como se ha mencionado anteriormente, el alto contenido de humedad es una
de las desventajas mas importantes para las reacciones de combustién donde la eva-
poracion del agua es endotérmica. A medida que aumenta el contenido de humedad,
disminuyen tanto el valor de calentamiento mas alto (HHV) como el valor de calenta-
miento mas bajo (LHV). HHV y LHV se utilizan para describir la produccién de calor de
una cantidad unitaria de combustible durante su combustién completa. Al determinar
los valores de HHV y LHV de un combustible, las fases de liquido y vapor de agua se
seleccionan como los estados de referencia, respectivamente (Pandey, 2011).

Los valores inferiores de calentamiento (LHV) de la biomasa que ingresa al
reactor posee un valor de 13,7 M]/kg, y luego del proceso de gasificacion el valor infe-
rior de calentamiento (LHV) del gas que deja el reactor es de 2 221 kJ. Algunos de los
parametros energéticos importantes obtenidos a partir de los balances de energia

para este sistema de reaccidon se adjuntan en el Cuadro 3.6.

Cuadro 3.6. Resumen de los pardmetros energéticos obtenidos mas importantes.

Parametro de medicion Valor
Valor superior de calentamiento (HHV) de la biomasa que ingresa 15 660 K]
Valor inferior de calentamiento (LHV) de la biomasa que ingresa 13790 KJ
Valor inferior de calentamiento (LHV) del gas producido 2221K]
Razon de flujo masico de gas producto contra biomasa (mol/mol) 0,35
Eficiencia del proceso 16%
Energia requerida en el reactor por kg de biomasa alimentada 2582K]

Para proveer un analisis mas realista del proceso de gasificacion, se calcula una
segunda eficiencia que incluye el requerimiento minimo de calor en el reactor reque-
rido para llegar a la temperatura y presion de operacion del sistema en la Figura 3.11.

A una mayor temperatura de funcionamiento del reactor, se requiere mayor
energia para el calentamiento a la temperatura de operacion al ingreso del mismo,

debido a la magnitud de la energia requerida para logar la temperatura del proceso,
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que no es equivalente a una variacion proporcional en la energia de los productos de
la gasificacion que compense la magnitud de la energia requerida para que ocurra un

aumento significativo de la eficiencia.
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Figura 3.11. Eficiencia energética del proceso de gasificacion (%).

3.6.2.1 Eficiencia energética del hidrégeno

En términos de la energia producida por componente principal en estudio, se
debe destacar que como un vector energético el Hz se va a caracterizar como un ele-
mento portador de energia. Es importante destacar que el hidrégeno tiene la densidad
de energia gravimétrica mas alta de todas las sustancias conocidas, es decir, un valor
calorifico inferior (LHV) de aproximadamente 120 M]J/kg.

A partir del andlisis se obtiene que la eficiencia del H2 producido es del 50 %,
esto considerando el balance de energia a través del cual se determiné que la energia

requerida para llevar a cabo el proceso, representa aproximadamente el doble de la
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densidad de energia gravimétrica del hidrégeno, lo que es un indicativo de que el uso
de un reactor que debe estar alimentado continuamente a altas temperaturas, inevita-
blemente se traduce en pérdidas de energia que tienen un impacto negativo en el con-
sumidor final del vector de energia, ya que esto tendria un impacto directo en los cos-
tos de produccion. Los parametros energéticos del hidrogenos se muestran en el Cua-

dro 3.7.

Cuadro 3.7. Resumen de los pardmetros energéticos del hidrégeno

Parametro de medicion Valor
Valor inferior de calentamiento (LHV) del H2 producido 1286 K]
Energia requerida en el reactor por kg de biomasa alimentada 2 582 K]
Eficiencia del H2 producido 50 %

De igual forma, el hidrégeno posee algunas ventajas en términos de su uso co-
mo vector energético a partir de su combustion directa, ya que la cantidad de aire ne-
cesario para la combustion directa es inferior a la de otros combustibles. Para un kilo-
gramo de hidrégeno la cantidad de aire especifico necesario es de 34,2 kg, y se deduce
que por cada M] de calor liberado en la combustién se necesitan aproximadamente
285 g de aire, mientras que para otros combustibles convencionales de calidad supe-
rior como la gasolina, el valor es mas alto para estas caracteristicas, es de alrededor
de 340 g (Cardu & Baic, 2011).

Sin embargo, en aplicaciones como la oxidacion electroquimica en celdas de
combustible, donde el almacenamiento del hidrégeno a condiciones especificas como
la compresion a 700 bar, se consume una cantidad de energia comparable entre el 13
% y el 18 % del valor de calentamiento inferior, y adicionalmente, cuando el hidré-
geno se comprime a esas presiones la densidad de energia el volumétrica disminuye
hasta 5,6 MJ/L que es mucho menor que el valor de densidad de energia de 32 MJ/L
para la gasolina, por ejemplo (Mgller et al, 2017).
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Capitulo 4: Diseiio del sistema de reaccion

A continuacion se delimitan las etapas que involucra el proceso de gasificacion
en agua a condiciones supercriticas desde la preparacidon de la biomasa antes del in-
greso al reactor, asi como las etapas de transferencia de energia y posterior separa-
cion. En muchos estudios se presentan distintas configuraciones para el proceso de
gasificacion en agua supercritica, pero todos ellos coinciden en seis etapas principales.

Generalmente se inicia con la preparacion de la alimentacién, la presurizaciéon
y el precalentamiento de la misma de ser necesario antes de su ingreso al reactor
donde ocurrira la reaccién a las condiciones supercriticas; posteriormente el efluente
deja el reactor para ser enfriado y despresurizado antes de ingresar a la dltima etapa
de separacion de los componentes, como se ejemplifica en la Figura 4.1(Marrone et al,

2004).

Biomasa
y agua Productos Gaseos

Preparacion y | I:re-_ . Reactor Intercambio de| Reduccién de ?ep'a(;'a/cién
calentamiento i iquido/gas

Presurizacién calor i Presion q 9

Remocién de soélidos
(opcional)
Separacion de

sélidos

(opcional)

‘o

Liquido Sélido

Figura 4.1.Esquema general del proceso de gasificacion en agua supercritica (Marrone
et al., 2004).
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4.1 Definicion de las especificaciones del reactor

4.1.1 Tipo de reactor, volumen y dimensiones

Aunque la informacién sobre lo que se ha investigado hasta la actualidad en el
desarrollo de reactores que operan a condiciones supercriticas resulta reducida, algu-
nos estudios permiten recabar informacion acerca de las mejores condiciones de ope-
racién, geometria, régimen de flujo y otros parametros.

Las ventajas y desventajas que conllevan la eleccidon de una geometria adecua-
da se derivan de factores tales como la capacidad deseada de produccién del reactor,
el tiempo estimado de reacciéon para lograr la mayor producciéon del componente de
interés, y otros factores practicos relacionados con la operaciéon como el requerimien-
to de energia y formacion de posibles depoésitos y taponamiento que dificulten el fun-
cionamiento del sistema de reaccion.

Para evidenciar las posibles ventajas sobre la elecciéon de un tipo especifico de
reactor, se realizo una revision exhaustiva de documentacion bibliografica referente a
la gasificacion de biomasa en agua supercritica y se determind que en la mayoria de
los casos se ha elegido un reactor compacto del tipo tubular continuo.

Tal es el caso del estudio realizado para la gasificacién en agua supercritica de
isooctano (2,2,4-trimetilpentano), como un compuesto modelo de gasolina; para ello
utilizaron un reactor tubular vertical en el que el isooctano y el agua a esas condicio-
nes ingresaban en la parte superior del reactor y los gases y los liquidos de efluente se
producen y fluyen hacia el fondo del reactor (Veriansyah et al., 2008).

Entre las razones para la escogencia del tipo de reactor tubular continuo se
consideran dos factores importantes; la reaccion se realiza en una sola fase supercriti-
ca, que presenta una baja resistencia a la transferencia de masa asociada con los bene-
ficios obtenidos del cambio en las propiedades fisicoquimicas del agua supercritica,
que a su vez permite que la reacciéon de reformado del agua pueda llevarse a cabo en

un tiempo de residencia muy corto de menos de un minuto; por otro lado el reactor
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tubular permite mantener la temperatura constante del flujo continuo de mezcla a
través del mismo, facilitando la uniformidad en la transferencia de energia (Susanti et
al, 2010).

El volumen del reactor es un factor que esta estrictamente relacionado con la
capacidad de procesamiento de biomasa y la demanda de los productos generados del
proceso de gasificacion, asi como el andlisis econdmico y costeo de la implementacion
del reactor a una escala definida.

A partir de la revision bibliografica, se ha determinado que en su mayoria los
autores han utilizado reactores de un volumen reducido en estudios precedentes para
la gasificacion de biomasa, como por ejemplo, en la gasificacién de microalgas se utili-
z6 un reactor hecho de Inconel 625 con un didmetro interior de 25 mm y una longitud
efectiva de 40 cm, cuya suspension de alga se inyect6 al reactor con una velocidad de
flujo de 2,5 mL/min y una corriente de agua con un caudal de 5 ml/min (Caputo et al,,
2016).

Es por ello que para el presente disefio se tomara como punto de partida una
escala de laboratorio del sistema de reaccion por dos razones principales. La primera,
asegurar que a una pequefia escala la introduccién de esta tecnologia al pais permita
estimular la innovacidn y la interaccidn entre redes de trabajo. Y segundo, disefiar un
reactor compacto que permita ajustar varios parametros de disefio con el objetivo de
realizar disefios experimentales para obtener una validacion de los aspectos relacio-

nados con las condiciones de operacion para el proceso.

4.1.2 Material

En lo referente al material de construccion del reactor, con base en estudios
realizados para la gasificacién de xilosa en agua supercritica, se utilizé un reactor
construido del material AISI 316 y que cuenta con un didmetro y una longitud de 30
mm y 915 mm, respectivamente, y la temperatura maxima disefiada y la presiéon son

respectivamente 650 ° C y 30 MPa (Goodwin & Rorrer, 2010).
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Por otro lado, otros autores utilizaron en su estudio reactores tubulares de In-
conel 625 y Hastelloy C276, para el caso de la glucosa como material organico para la
gasificacion a 600 ° Cy 34,5 MPa y 30 s de tiempo de residencia sin formacién de car-
bono (Pairojpiriyakul et al., 2014).

La seleccidon de los materiales de construccion de los equipos dependera de las
opciones dentro del catidlogo de los proveedores. En el caso de las tuberias de alta
presion y el reactor de alta presion, el tipo de material es el acero inoxidable AINSI
316 L a base de hierro, con una composiciéon de 16,5-18 % de cromo, 11-13 % de ni-
quel, y pequeias cantidades de carbono, molibdeno y manganeso, lo que le ofrece re-
sistencia a la corrosiéon atmosférica y aumenta su pasividad. De esta forma, para otros
componentes del sistema se elige el material acero inoxidable AINSI 316 L como el

material de eleccién.

4.1.3 Catalizador

El efecto del catalizador ha de ser cuidadosamente analizado, ya que su efecto
prevalece como uno de los de mayor influencia en los resultados para la obtencién de
hidrégeno. Dado que para flujo continuo se propone un reactor tubular, el metal de la
pared del reactor puede jugar un papel importante como catalizador de la reaccion, y
podria representar una mejora en la eficiencia del proceso de gasificacion en agua a
condiciones supercriticas.

En experimentos recientes para la gasificacion de glucosa y glicerol a estas
condiciones demuestran que el uso de un catalizador de Ni como un componente del
material de construccion en la pared del reactor, promueve la reacciéon de desplaza-
miento agua-gas, la reaccion de metanacion, y el rompimiento de enlaces carbono-
carbono, asi como incrementa los porcentajes de eficiencia del carbono y el hidrégeno
(Zhu et al., 2016).

Se considera que el estudio de la gasificacién mediante el uso de catalisis hete-

rogénea podria generar problemas de obstruccion en el caso de la eleccién de un lecho
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catalitico por lo que en el presente estudio se omite la inclusidn de este parametro de

diseno.

4.2 Descripcion del proceso de gasificacion a condiciones supercriticas

4.2.1 Preparacion de la mezcla de biomasa y agua

La primera etapa del proceso de gasificacion de la biomasa en agua a condicio-
nes supercriticas conlleva la preparacién de la misma, tomando en consideracién va-
rios parametros fisicos importantes, tales como el contenido de humedad y el tamano
de particula final que se desea obtener; por esta razén estos factores dependeran de la
elecciéon del equipo adecuado para la reduccién de tamano de la biomasa.

Como lo indican Barakat et al. (2014) en su estudio sobre la reduccién del ta-
mafio de particula y su efecto en la hidrolisis enzimatica, estos tratamientos indican
que una reduccién en el tamafio de las particulas puede habilitar la afinidad entre los
polimeros de la celulosa y las enzimas, y por lo tanto incrementar la velocidad de
rompimiento de los enlaces glicosidicos, con el fin de aumentar su produccion de car-
bohidratos final, su accesibilidad y biodisponibilidad (Barakat et al, 2014).

La cantidad de energia que se necesita para fracturar un alimento se determina
por su friabilidad, que a su vez depende de la estructura del alimento. Los alimentos
mas duros tienen menos lineas de debilidad y por lo tanto requieren mas energia para
crear fracturas. Los alimentos duros requieren un tiempo de residencia mas largo en
el molino, 0 maquinas mas grandes son necesarias para lograr volimenes de produc-
cion similares a los obtenidos con alimentos mas blandos (Fellows, 2011).

Para efectos del presente caso, se utilizara un molino analitico universal MF10
(Figura 4.2) del proveedor IKA, que permite distintos procedimientos de molienda
ajustando los parametros de molturacion apropiados como la velocidad del rotor, el
diametro de los orificios de la criba, y de la preparacién de muestras por lo que se in-

crementa su utilidad en otras aplicaciones. Se selecciona un tamafo de la criba de 0,5
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mm y se elige el método de corte que permite triturar materiales voluminosos, elasti-

cos, fibrosos, celuldsicos y blandos como es el caso de la biomasa (IKA, 2016).

!

Figura 4.2. llustracion del molino analitico universal MF10 del proveedor IKA (IKA,
2016).

En esta etapa del proceso entra en consideracion el efecto de la concentracion
de la alimentacion que va al reactor, y que puede influir significativamente en la efi-
ciencia del proceso de gasificacidon en agua supercritica. El principal objetivo es el de
lograr la dispersion de los trozos de rastrojo de pifia que han sido preparados prece-
dentemente.

A partir de estudios recientes en la gasificacion de biomasa en agua a condicio-
nes supercriticas, se han determinado varios aspectos relevantes en relacién con la
concentracion adecuada de biomasa en el flujo de alimentacion. Susanti et al. (2014)
ha determinado en varios estudios que cuando la concentraciéon de la alimentacion
aumenta, el rendimiento de la obtencién de hidrégeno disminuye drasticamente
mientras que se favorece la formacion de otras especies como el diéxido de carbono, y
en especial el monoxido de carbono y el metano.

A partir de la informaciéon recolectada con base en la caracterizacion expuesta
en el capitulo anterior en la Figura 3.6, se determind6 que la concentracion de biomasa

en una fraccién de masa con respecto al agua debe ser de entre 5 % y un 15 %.
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4.2.2 Sistema de alta presion y bombeo

Existen dos tipos de bombas que se ajustan a aplicaciones en fluidos supercriti-
cos como lo son las bombas de desplazamiento positivo y las bombas de jeringa. Sin
embargo presentan claras diferencias entre si, ya que las bombas de desplazamiento
positivo poseen pistones con golpes cortos que pueden desencadenar fluctuaciones de
presion y cambios en la densidad del fluido ya que el fluido necesita ser llenado cada
cierto tiempo, y al contrario, las bombas de jeringa son consideradas libres de fluctua-
ciones y permiten que la presion y el flujo puedan ser controlados de forma mas pre-
cisa. Por ello, se ha escogido una bomba de jeringa de alta presién modelo 260D del
proveedor Teledyne Isco como la de la Figura 4.3, que se compone de un transductor
de presidn de tipo botdn, integrado en la tapa del cilindro el cual asegura una excelen-
te estabilidad y repetitividad de las pruebas y que posee a su vez una interfaz en serie
para el control por computadora y el monitoreo de sus parametros de operacién me-

diante el Programa Lab View (Teledyne Isco, 2012).

-

Figura 4.3. Esquema de la bomba de alta presién 260D Teledyne Isco (Teledyne Isco,
2012).
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Asimismo, el sistema de alta presién se compone de un regulador de alta pre-
sién que permitira que el fluido entrante a alta presion sea convertido a una presion

constante inferior, para continuar a las etapas finales del proceso.

4.2.3 Seccion de precalentamiento e intercambio de calor

Para precalentar la mezcla a una temperatura elegida, se propone un intercam-
biador de calor compacto de tubo y coraza, con flujo contracorriente, que permita el
aprovechamiento de la energia de los gases a la salida del reactor. A partir del método
de las unidades de transferencia NTU, se evalué el desempefio de una serie de inter-
cambiadores compactos de alta presién para un rango de areas determinadas para
hallar el area de transferencia de calor adecuada, y con ello lograr reducir la tempera-
tura de los gases producidos en el reactor, a valores de operacién permisibles, obte-
niendo los perfiles de temperatura de la Figura 4.4.

La aplicacién de este método resulta de los mas conveniente para predecir las
temperaturas de salida de ambos flujos, a partir del conocimiento de las temperaturas
a la entrada y las propiedades de los fluidos. Estos perfiles de temperatura se obtuvie-
ron mediante la aplicacién del método en funcion de un area de transferencia de calor,
fijando el coeficiente de transferencia de calor del agua supercritica a un valor medio
de 1500 W/m? K como un término medio ya que como se discutio en el apartado 3.6.1,
el coeficiente aumenta cerca de la temperatura critica y luego disminuye a temperatu-
ras superiores a la temperatura critica.

A partir de los perfiles de temperatura de salida de los flujos con respecto al
area de transferencia de calor, se denota que para flujo a contracorriente, antes del
cruce de las curvas del fluido caliente y del fluido frio, el area minima para lograr esas
condiciones es el area superior a 0,12 m? de transferencia de calor. Segun el catalogo
del proveedor seleccionado se elige el area que cumpla con ese requerimiento mini-
mo.

Para un area de transferencia de calor aproximada superior a 0,12 m? se obtie-
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nen las temperaturas de salida para el fluido caliente de 597 K y de salida del fluido
frio de 562 K. Se propone el modelo A21 del fabricante VPE que se ilustra en la Figura

4.5, el cual posee un area de transferencia de 0,1338 m2.
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Figura 4.4. Perfil de temperatura de salida para el intercambiador de calor contraco-
rriente con respecto al area total mediante el método de las unidades de transferencia.
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Figura 4.5. l[lustracion del intercambiador de calor de tubo y coraza Modelo A21.
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4.2.4 Seccion de reaccion

La seccion de reaccion se compone del reactor de alta presion, y del horno tu-
bular. Una limitante importante para la configuracion de esta seccién es el dimensio-
namiento del reactor mismo que debe ser en concordancia con las dimensiones del
horno que se utilizara.

El modelo de horno tubular sera el VST12-400 de la marca Carbolite Gero, per-
teneciente a la escuela de Ingenieria Quimica cuyas dimensiones de la superficie de
calentamiento de 0,40 m permiten que el reactor MS-18 del proveedor Hip se ajuste al
mismo. El reactor consiste en un micro reactor tubular cuyo material estindar de
construccion es el acero inoxidable estandar 316 del proveedor Hip cuyas caracteris-
ticas se denotan en el Cuadro 4.1.

Cuadro 4.1. Dimensiones caracteristicas del reactor.
Modelo Capacidad Presion Di Do Profundidad  Largo
MS-18 65 mL 138 MPa 0,0142 m 0,0254 m 0,4064 0,4826

Para el andlisis de la transferencia de calor a estas condiciones es importante
considerar la influencia del fenémeno de flotabilidad, que se define como la influencia
experimentada por los fluidos que se produce por la accién de la gravedad en presen-
cia de densidad no uniforme; dado que el efecto del fendmeno de convecciéon mixta es
coadyuvante a condiciones supercriticas, y su incidencia en la configuracion del reac-
tor, se determina que la configuracion del sistema sera vertical como se ilustra en la
Figura 4.6.

El reactor presenta conexiones con rosca y conos de alta presiéon de 1/4 didme-
tro interno en cada extremo, y presenta una profundidad de 0,40 m. El equipo permi-
te instalar termocuplas facilmente con el uso de adaptadores; en este caso se utiliza-
ran varias termocuplas Tipo K del proveedor Omega Inc.

Con respecto a las especificaciones técnicas del reactor, se indica que las pre-
siones de trabajo deberian reducirse en aproximadamente un 15% a la temperatura

maxima de 700 K; sin embargo, tras una consulta con el departamento técnico de Hip
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se indicé que el micro reactor esta capacitado para soportar las condiciones de alta

presion y de alta temperatura especificados.

i
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Figura 4.6. Esquema del sistema horno y reactor.

El Cuadro 4.2 muestra un resumen de las propiedades del horno tubular Carbo-
lite Gero VST12-400.
Cuadro 4.2. Propiedades del horno tubular Carbolite Gero VST12-400.

Propiedad Valor
Temperatura maxima (°C) 1200
Tiempo de calentamiento (min) 45
Maximo diametro externo del tubo de accesorio (mm) 110
Longitud de calentamiento (mm) 400
Longitud del cuerpo del horno (mm) 550
Largo recomendado del tubo para usar en aire (mm) 750
Largo recomendado del tubo para una atmésfera modificada (mm) 850
Maxima potencia (W) 2000
Potencia de retencion (W) 900
Tipo de termocupla N
Peso (kg) 26
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4.2.5 Seccion de condensacion

La etapa de condensacion permitira reducir la temperatura de los componen-
tes que salen del intercambiador de calor a temperaturas de operacidon permisibles
para el ingreso al regulador de alta presion que tiene una temperatura maxima de
operacion de 373 K, asi como permitir la separacidon de los condensables y los gases
producto en la siguiente etapa del proceso. Se necesitan 1,5 m3/h de agua para cum-
plir con el requerimiento de transferencia de calor a partir del balance de masa y de
energia.

De igual forma, a partir del método de las unidades de transferencia NTU, se
evaluo6 el desempeno del tipo general de intercambio de calor, para c=0 que equivale a
un analisis de cambio de fase o etapa de condensacion, y se obtienen los perfiles de

temperatura de la Figura 4.7.
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Figura 4.7 Perfil de temperatura de salida para el condensador con respecto al area
mediante el método de las unidades de transferencia.

84



A partir de los perfiles de temperatura se muestra que se logra reducir la tem-
peratura para el ingreso a la siguiente etapa mediante un area de transferencia de 0,4
m?- Se procede a dimensionar un serpentin helicoidal a partir de las dimensiones para
un didmetro interno de 3/8 in NPS cédula 5 para un espesor de 0,065 pulgadas; asi-
mismo el pitch o el espacio entre dos vueltas consecutivas del serpentin es alrededor
de 2 como el parametro de disefio mas comun en este tipo de serpentin, pero en este
caso se fija igual a 1,25 para reducir el largo del serpentin (Sinnott et al, 2005).

En el Cuadro 4.3 se proponen los parametros de disefio del intercambiador de

calor tipo serpentin helicoidal, de acero inoxidable, del proveedor Process Techno-

logy:
Cuadro 4.3.Parametros de disefio de serpentin helicoidal.
Parametro Dimension (m)
Area de transferencia de calor 0,40
Pitch 0,02
Holgura 0,008
Diametro del serpentin 0,127
Largo del serpentin 0,406
Numero de vueltas 20

4.2.6 Seccion de control y reduccion de presion

En el presente caso, los requerimientos del sistema necesitan asegurar que to-
dos los equipos se encuentren a la presién de operaciéon requerida de 25 MPa por lo
que se hace necesario la instalacion de un regulador de presién para lograrlo. Para la
eleccion del regulador de alta presion, se analizé la capacidad para determinar el di-
sefio adecuado del regulador del proveedor Swagelok, en términos de la curva de pre-
sién de entrada en funcién del flujo para una operacién y desempefio constante, don-
de la maxima presién de entrada es equivalente al rango de control de presidn, por lo
que se elige un modelo como el de la Figura 4.8 cuyo rango de presién de operacion es

de 3,4 bar a 413 bar, y una temperatura maxima de 100 2C.
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Figura 4.8. Regulador de alta presion del proveedor Swagelok.

4.2.7 Seccion de separacion de liquidos y gas

Una de las etapas clave del sistema es la obtencién del syngas producto de la
gasificacion del proceso para su posterior andlisis y estudio; se propone adjuntar al
sistema de reaccion un separador de liquido/gas de membrana, esto porque presenta
algunas ventajas. El separador del proveedor Genie Filters (Figura 4.9) permite re-
mover el 100 % del liquido y particulas en muestras de gas, lo que permite condicio-
nar la mezcla de gases para la etapa de analisis. Entre las necesidades especificas para
el separador liquido se tiene un sello de fluoroelastomero para sellar los comparti-
mientos del mismo, un tipo de membrana tipo 6 que permite rechazar todo tipo de
liquido y soporta una temperatura maxima de 350 K; se incluye la opcién de bloqueo
de liquido en caso de stubitas elevaciones de presion que previenen el forzado paso del

liquido a través de la membrana para preservar su funcionamiento adecuado.
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Figura 4.9. Separador liquido/gas de membrana del proveedor Genier Filters.

4.2.8 Seccion de almacenamiento y andlisis

El disefio de un sistema eficiente de almacenamiento del hidrégeno resulta
complicado debido a su baja densidad, por lo que resulta una de las partes mas impor-
tantes dentro del disefio de un sistema de energia renovable basado en este compues-
to. Se pueden aplicar diversos métodos como el almacenamiento en cilindros de gas a
presiones superiores a 80 MPa, o en hidrégeno liquido en tanques criogénicos a apro-
ximadamente 21 K (Ozsaban et al, 2011).

Para el presente caso las muestras serdn colectadas en bolsas Tedlar, ya que
existen en el mercado diferentes tipos de bolsas que varian tanto en su capacidad y su
forma como en el material de fabricacidn; por lo general la capacidad va de 1 a 15 li-
tros y el material de confeccion es el tedlar. Todas las bolsas llevan incorporada una
valvula para el llenado y vaciado y una pastilla de goma conocida como "septum” para
poder extraer gas de su interior mediante una jeringa, para el posterior analisis de las

pruebas mediante cromatografia de gases.
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4.3 Diagrama de flujo del proceso y configuracion del sistema de reaccién

Se adjunta un diagrama de flujo del proceso 3D en la Figura 4.10, para mostrar

la configuracion del sistema de reaccion y los demas equipos.

Figura 4.10. Diagrama de flujo propuesto para el reactor de gasificaciéon de biomasa en
agua a condiciones supercriticas.

De igual forma, se adjunta a continuacién el diagrama de flujo de proceso del si-

tema de reaccion.
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Capitulo 5: Costeo del sistema de reaccion

El objetivo de este capitulo es identificar y analizar el costo efectivo de la tecno-
logia de produccion de hidrégeno a partir de la gasificacién de biomasa en agua su-
percritica para este disefio en especifico, calculado con base en criterios seleccionados
como el costo capital, costos operativos fijos y costos variables de operacion.

En este caso, el costo capital se considera como el costo del equipo y de su ins-
talacidn, mientras que el costo variable se considera el costo de la materia prima, uti-
lidades, electricidad, tratamiento de desechos y costos miscelaneos.

Asimismo, es importante aclarar que no se realizara una evaluacién financiera
del proyecto como los costos totales y la rentabilidad econémica del mismo analizan-
do factores importantes como el VAN y el TIR dentro de la parte cuantitativa del estu-
dio, ya que esto implicaria analizar la situaciéon del mercado y las posibles opciones
para la incursiéon del nuevo producto y la situacién de la oferta y la demanda, y esto no
aportaria una valoracion significativa de la rentabilidad del proyecto principalmente

porque la capacidad del sistema es baja.

5.1 Costos de operacion fijos

El ajuste de los parametros del costo de operacién (por ejemplo, el precio de la
biomasa, la tarifa eléctrica y la eficiencia eléctrica) se basa en los valores actuales y la
tarifa vigente para el afo 2019, dejando de lado la posibilidad de que los costos pue-
dan variar significativamente seglin el mercado para el objetivo de este analisis.

Para hallar el costo de la tarifa eléctrica, se toma la potencia enumerada como
la potencia maxima consumida por el aparato. En el caso del horno tubular Carbolite
Gero VST 12-400, este posee un control de exceso de temperatura que

es recomendado para una operacidon desatendida y para proteger las muestras en caso
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de sobrecalentamiento, mediante el ajuste de un programa a través del controlador
del horno. En este modelo, la potencia de salida depende de la fuente de voltaje de la
alimentacion, donde para un voltaje de 220 V la potencia de salida equivale a un 90 %
de la potencia maxima del equipo, igual a 1800 W.

Para el caso de la bomba de alta presién Teledyne Isco 260D, se tiene que el
amperaje maximo es de 0,75 A para un voltaje de 220; dado que la potencia no figura
en el aparato, se puede estimar encontrando el consumo actual en amperios y multi-
plicandolo por el voltaje utilizado para una potencia de salida de 1500 W.

El costo de la tarifa eléctrica mensual se da a partir de la ultima modificacion
tarifaria del cargo por energia y costo del kWh publicado en Alcance N°123 del miér-
coles 27 de junio del afio 2018. El costo de la materia prima se deriva de los costos de
produccion de la pifia, que van a depender del productor directamente por lo que no
se incluye en el analisis, pero se considera que un buen estimado para el costo es de
$3,35 por kilogramo de rastrojo.

Otro de los costos de operacion a considerar se da en la etapa de enfriamiento
de la mezcla de gases producto y condensacién del agua, donde se tiene que para lo-
grar el enfriamiento de la mezcla se necesitan 1,5 m3/h de agua para cumplir con el
requerimiento de transferencia de calor a partir del balance de masa y de energia. En
el Cuadro 5.1 se muestra un resumen de los costos de operacidn para el agua de en-
friamiento y el costo de la electricidad para los equipos digitales, el molino, la bomba
de alta presion y el horno tubular para un tiempo de operacion aproximado de 8 horas

al dia.

Cuadro 5.1.Resumen de costos de operacion mensuales para la gasificacion.

Biomasa Aspecto Costo
. Agua de enfriamiento  $1 101,76
Utilidades Electricidad $52,56
$1 154,32
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Se obtiene que para llevar a cabo el proceso de gasificacién en agua supercriti-
ca, mensualmente se tiene el costo de $1 155 para un costo de produccién aproximado
de $ 87 por kilogramo de hidrégeno producido.

Comercialmente, el hidrogeno es mas caro que la electricidad con alrededor de
$ 0,1 por kilowatt para el promedio nacional en los E.E.U.U, mientras que el costo del
kilogramo de hidrégeno actualmente se ubica alrededor de $ 150 $ 0,45 por kilowatt
hora, calculado en el afno 2018 para los primeros vehiculos de celdas de combustible
de poca potencia disponibles en el mercado ese afo, pero que sin embargo, se espera
que el costo del hidrégeno disminuya con las economias de escala y la mejora en la
utilizacion de las estaciones de reabastecimiento de hidrogeno (Lee et al, 2018).

En un analisis de costos operacionales para el disefio de una estacién de servi-
cio se determind que se podria alimentar vehiculos por un precio de $ 9,62 por kilo-
gramo de Hz asumiendo un costo de entrega de $7; esto es aproximadamente $48 para
un tanque de combustible de 5 kg con un alcance de aproximadamente 300 millas.
Este precio de Hz que es equivalente a pagar $ 4 por galdn de gasolina por un automoé-
vil que obtiene 25 millas por galén (Richardson et al., 2015).

Por lo tanto, el valor de comercializacion seria bastante elevado y poco compe-
titivo para valores de produccién de $ 87 por kilogramo de Hz producido mediante la
gasificacion en agua supercritica, con respecto a los valores de comercializacion que
se manejan actualmente para otras tecnologias de produccion de hidrogeno, ya que en
el presente caso no se incluyen otros costos operacionales ni de distribucion y aun asi,
el costo es muy superior lo que tendria un impacto negativo en el consumidor final de

llegar a implementarse esta tecnologia.
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5.2 Costo de Capital

El costo capital de la inversion para la construccion del sistema se anota a con-
tinuacién (Cuadro 5.2), donde el total es de $ 38 940 délares aproximadamente.

Cuadro 5.2.Resumen del costo capital de la inversion para la construccion del siste-

ma.
Equipo Fabricante  Precio ($)
Molino analitico y accesorios IKA $7795,13
Bomba de alta presion Teledyne Isco $ 21 625,00
Kit de valvula de llenado Teledyne Isco  $811,27
Kit de valvula de salida Teledyne Isco  $811,27
Programa LabView Teledyne Isco  $673,22
Cable para el controlador Teledyne Isco  $47,38
Adaptador de tuberia de alta presién Swagelok $702,66
Valvula check Swagelok $482,42
Union T 1/4" Swagelok $468,18
Tuberia de acero inoxidable 316 sin soldadura Swagelok $74,05
Regulador de alta presién de piston Swagelok $2 261,37
Conector macho Swagelok $256,06
Adaptadores de termocupla para el reactor Hip $70,30
Microreactor HiP $865,0
Horno Tubular Carbolite Gero -
Medidor de panel 1/8 DIN para entrada de termopares OMEGA Inc. $375,00
Cable para extension de termopares tipo K OMEGA Inc. $86,50
Conector tipo OSTW con tapa y abrazadera de cables = OMEGA Inc. $26,06
Medidor de panel 1/8 DIN para entrada de termopares. OMEGA Inc. $405,00
Conector tipo OSTW con tapa y abrazadera de cables OMEGA Inc. $49,16
Termémetro digital multi canales OMEGA Inc.  $335,00
Intercambiador de calor VPE
Filtro
Condensador Harrington Ind. $720,00
Separador liquido gas Genie Filters
Medidor de flujo de gas Omega Inc.

Bolsas Tedlar
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Capitulo 6: Muestra de calculo

El presente capitulo tiene como propdsito servir de guia sobre los calculos que
se llevaron a cabo en la simulacion del analisis termodinamico en el reactor, con ma-

yor detalle.

6.1 Balance de masa para el analisis termodinamico en el reactor

El balance de masa estara sujeto a la conservacion de la masa tal que la canti-
dad de cada uno de los elementos: carbono, hidrégeno y oxigeno, debe ser el mismo

tanto en la corriente de entrada como en la corriente de salida del reactor.

6.1.1 Cadlculo de la formula empirica para el rastrojo de pina
A partir del Cuadro 3.2 del Capitulo 3 correspondiente al analisis elemental

cuantitativo para las hojas de pifia, se tiene que para 100 kg de biomasa:

42,4 kg 1 kmol 1000 mol

ne =100 K X 1 00%kg X 12011 Kg < Tkmol — o001 mol
e 6,4 kg 1 kmol 1000 mol 6349.8 mol
= X X X =
T &7 100kg ~ 1,0079Kg 1 kmol /O Mo
— 100 Ke x 46,5 kg y 1 kmol y 1000 mol — 2906.4 mol
o = 8% 100kg ~ 159994 kg . 1kmol _ - oMo
100 K 0,8 kg 1 kmol 1000 mol 5712 l
= X =
W &7 100k 4 mo

X X
g 14,0067kg  1kmol

Se calcula la razén molar para cada uno de los elementos con respecto al car-

bono:
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_nyg 6349,8 mol _

=22 179
Y = . T 3530,1 mol
_no 29064 mol
2= . T 3530,1mol
ny 57,12 mol
= ~ 0,016

~ 7, 3530,1mol

Por lo tanto, se tiene que CH1,7900,82 es la férmula empirica para el rastrojo de

pifia. Su masa molar equivalente se obtiene:

1 mol C 12011¢g 12,011
X —=

mo 1 mol C ’ &

1,79 mol H x 100798 _ 1,8130

/2 O 1molH ™ &
0,82 mol O x 1599948 _ 13,1724

/04 0O 1molO0 7 &

0,016 mol O x 14,0067 g _ 0,226

’ mo 1mol0 &

2728 27g

P.M=12,011g+1,8130g+ 13,1724g+ 0,226 = —— = —
mol mol

Para la simplificacion de los calculos, se elimina el factor del nitrogeno en la férmula

empirica debido al aporte reducido de su masa molar equivalente al peso molecular

de la muestra.

6.1.2 Relaciones estequiométricas para los mdaximos de conversiéon de H:
A partir de la ecuacion general de la gasificacién en agua a condiciones super-

criticas, y considerando que cada tipo particular de biomasa posee una pseudo-
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molécula asociada cuyos parametros y y z son determinados, se evidencia que estos

parametros tienen una influencia directa en la estequiometria de la reaccion.

Para un maximo de conversion, cuando a = 1y 3 = 0, se tiene que en el caso

particular del rastrojo de pifia cuyos parametros son y =1,79 y z =0,082 tal que:

CH,0, + [(1 - 2) + a — B1H,0

y (6.1)
>(1—a—-p)Co+ [(1—Z+E)+a—SB]H2 +aCO0, + BCH,
1 " CH1'7900’82 + 1,177 - H20 - 2,072 - H2 + 1 C02 (62)

Lo anterior representa la mayor cantidad teérica que es posible obtener para
este tipo particular de biomasa; para obtener conversiones inferiores, otras relaciones
estequiométricas seran determinadas segun el equilibrio quimico, para cualquier otra

combinacion de a y 3 como las extensiones de reaccidon segun el Cuadro 3.3.
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6.2 Balance de masa para el analisis termodinamico

Para el analisis termodindmico, se tomara como base de calculo la cantidad de
100 gramos de rastrojo como la cantidad inicial para facilitar la estequiometria de las
reacciones involucradas.

Definiendo que la muestra se toma a partir del analisis elemental cualitativo de
compuestos organicos final del carbono del Cuadro 3.2 el cual se encuentra en base
seca; de la misma forma conociendo que el rastrojo se compone de una fracciéon de
masa del 87,6 % de agua y de una fraccién de masa de biomasa del 12,4 %, se adiciona

la cantidad de agua:

Mpiomasa = 0,1 kg x (0,124) = 0,0124 kg

Fijando la concentracién maxima del 12,4 % fraccién masa de biomasa que
puede ingresar al reactor, considerando el contenido de agua en el rastrojo, se obtiene
la cantidad de agua agregada para lograr una dilucidn de la biomasa. Esta restriccion
se aplica debido a que se desea evitar agregar una etapa extra al proceso que implica-
ria el secado de la biomasa. Se calcula la cantidad de agua necesaria para obtener una

concentracion de 10 % fraccion masa, y se resuelve tal que:

Cn = Mpiomasa
n= n (6.3)
mHzo Mpiomasa

0,0124 kg

0,10 =
mHzo + 0,0124 kg

my,o = 0,0111 kg
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1000 g 1 mol
Npiomasa = 0,012 4 kg X kg X 278 = 0,459 mol

1000 g o 1 mol
1kg 18,056¢g

ny,0 = 0,0111 kg x = 6,180 mol H,0

Ntotales = Mbiomasa + NMH,0 = 0,459 mol + 6,180 mol H,0 = 6,64 mol

Se plantea el balance de masa con respecto a los moles totales de carbono, hi-

drégeno y oxigeno tal que:

Neo - CO + nHZO ' H20 o ac COZ + nHz . Hz (64)

nco'CO+3'nH2 'Hz A xd B'CH4+nH20'H20 (65)

Se tiene que:

Npiomasa * CH1,790082 + (1 —2)  H,0 > neo - CO + ny, - H; + @ CO, + fCH,  (6.6)

El resumen del balance se muestra en el Cuadro 6.1:

Cuadro 6.1. Balance de masa con respecto a los moles totales de carbono, hidrégeno y

oxigeno.
Entra Sale
Componente CH1,7900,82 H,0
C Npiomasa * (1) + 0 = ne
H Npiomasa * (1,79) + ny,o0 (2) = ny
0 Npiomasa * (0,82) + ny,o0 €Y = No
N Npiomasa * (0,016) + 0 = nn
S Npiomasa * (0,01) + 0 = Ng

El balance anterior se complementa con el sistema de ecuaciones que involucra

las fracciones masa de cada uno de los componentes.
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ntotal(xCO + Xco, T xcm) =nN¢

(6.7)

ntotal(szz + 4xcy,+ XHZO) =Ny
(6.8)

Niotal (xco + 2x¢p, + tzo) =My
(6.9)
xHZO + Xco + xcoz + tz + xCH4 =1 (6 10)

Por lo tanto, para una muestra de calculo de 0,456 mol de rastrojo, el balance de moles

para cada uno de los componentes se reduce a:

1 mol C

= 0,459 mol mol CH; ;404 g, X
ne mol mo 1,79VY0,82 1 mol CH1,7900,82

= 0,459 mol mol C

618 mol 1.0 2 mol H + 1mol CH. -0 1,79 mol H
= X X
ny ,18 mol H, 1 mol H,0 mo 1797082 ™ 1 mol CH; 790082

ny = 13,18 mol H,

618 mol 0 1mol O + 1mol CH. -0 0,82 mol O
= X X
No ,18 mol H, 1 mol H,0 mo L797082 " 1 mol CH; 7900 82

ng = 6,55 mol O
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6.2.1 Calculo de los valores de las fracciones molares
Dado que el calculo de los valores de fraccion molar y coeficientes de fugacidad
es un método iterativo, primero se resuelve para hallar los valores de las concentra-
ciones en términos de los coeficientes de fugacidad para cada uno de los componentes
; igual a 1 como punto inicial.
(Px)co, " (@x)n, (1-x)co,  (1:x)y,

K2z == (@xX)co * (Px)u,0 B (1-x)co (1 X)u,0 (6-11)

K o (ﬂ)_z (@x)cn, " (@m0 (1-%)cn, - (10,0 (6.12)
23 P7 (px)co (@x)3y (1-x)co - (1-x)3, '
Resolviendo el sistema de ecuaciones no lineales con las restricciones:
B < (1—xco, nr) (6.13)
1 y
XCH4'nTS§(1_Z+§+xC02'nT) (614)

Por ultimo, en conjunto con las constantes de equilibrio planteadas en capitu-

los anteriores, se cuenta con un sistema de 6 ecuaciones y seis incognitas.

Neotar(Xco + Xco, + Xcn,) = Nc (6.15)
Neotal (22w, + 4Xcp,+ 2Xp,,) = Ny (6.16)
Neotar(Xco + 2Xco, + Xy0) = Mo (6.17)
X0 + Xco + Xco, + Xm, + Xcp, =1 (6.18)

A continuacién se comprueba el sistema de ecuaciones planteado:
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7,05 (1,3 % + 5,2 % + 0 %) = nc

705-(2-122%+4-0%+2-81,3%) = ny

7,05-(1,3% +2-52%+81,3%) =ny

81,3% +13%+52%+122%+ 0% =1

Y se obtiene los valores:

0,46 mol = n

13,18 mol = ny

6,55 mol =n,

En el Cuadro 6.2 se muestra el resumen del balance de masa en términos de los com-
ponentes.

Cuadro 6.2.Resumen del balance de masa en el reactor.

Componente Inicio Consumo Generacion Salida
H20 6,18 0,45 - 5,73
Biomasa 0,459 0,46 - 0

CO - - 0,09 0,09

CO2 - - 0,37 0,37

Hz - - 0,86 0,86

CHa - - 0,00 0,00
6,639 0,91 1,32 7,05

Asimismo, para el flujo volumétrico determinado se presentan en el Cuadro 6.3 los

flujos molares de cada uno de los componentes a la salida del reactor.
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Cuadro 6.3.Fracciones molares obtenidos para el balance de masa.

Componente X; mol mol/kg mol/h m3/h

H20 81,3% 5,73 46,21 181,67 4,07
Biomasa

Co 1,3% 0,09 0,72 2,84 0,06

CO2 5,2% 0,37 2,98 11,71 0,26

H> 12,2% 0,86 6,96 27,35 0,61

CH4 0,0% 0,00 0,00 0,01 0,00

6.2.1.1 Balance de masa para el andlisis de la cinética de las reacciones

A partir de 0,124 kg como la cantidad de biomasa que ingresa al sistema, y con
base en el Cuadro 3.1 sobre el resumen de los parametros con respecto a cada uno de
los componentes de la biomasa, se tiene entonces:

Para la celulosa:

Meotutosa = 0,0124 kg X 0,70 = 0,0868 kg

1000 g y 1 mol
1kg 180,1g

Ncelulosa = 0,0868 kg X = 0,049 mol

Para la lignina:

Myignina = 0,0124 kg x 0,155 = 0,0192 kg

1000g 1 mol
Niignina = 0,0192 kg X 1 kg X 188 z = 0,010 mol
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6.2.2 Cdlculo de los valores de los coeficientes de fugacidad

Una vez obtenidos los valores para la concentracion, se procede a utilizar la
ecuacion de Peng Robinson (ecuacion 6.19) en el analisis termodinamico para obtener
los valores de composicion de los componentes en el equilibrio, y los valores de los

coeficientes de fugacidad.

RT a <

P= —
V—-b V2+2bV—>b?

(6.19)

Y a su vez, se definen los parametros criticos para cada uno de los componentes
en el Cuadro 6.4:

Cuadro 6.4.Parametros criticos para cada uno de los componentes en la mezcla

Componente T (K) P, (Pa) w Peso molecular
H20 647,1 22064 000 0,34486 18,015
co 132,92 3499 000 0,04816 28,01
CO2 304,21 7 383 000 0,22362 44,01
Hz 33,19 1313 000 0,21599 2,016
CHa 190,56 4599 000 0,01158 16,042

Donde ay « son los parametros que definen el pardmetro de atracciéon depen-
diente de la temperatura para cada uno de los componentes. Para la muestra de calcu-

lo el componente seleccionado es el agua:

R2T.?
a = 0,45724—=
C
8,314 )2 - (647 K)?
a = 0,45724 X /mol K ~ 0599 —
22 064 000 Pa mol Pa

Para el pardmetro b de repulsion independiente de la temperatura,
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RT,
b =0,07780—

Cc

(8,314 ) Y- (647 K)
/mol 10" ¢ — 1897 x 105 —

b =0,07780 x 22 064 000 Pa mol Pa

El parametro « y m se representan, respectivamente:

2

x=[1+ml1- [— (6.20)

m = 0,3796 + 1,54226w — 0,2699w?

m = 0,3796 + 1,54226 - (0,34486) — 0,2699 - (0,34486)* = 0,8744

2
1050 K

647,1 K

x=[1+0,8744-(1— = 0,57846

Una vez hallados los parametros para cada uno de los componentes puros en la
mezcla, que se detallan en el Cuadro 6.5, se procede a calcular los parametros de la
mezcla.

Cuadro 6.5.Parametros termodindmicos para los componentes puros en la mezcla.

Componente X; T, P, m [ a b
H20 0,8162 16,23 11,33 0,8744 0,57846 0,59989 1,90E-01
co 0,0164 79,00 71,45  0,44829 0,035465 0,15961 2,46E-01
CO2 0,0487 34,52 33,86 0,70602 0,15551 0,39622 2,67E-01
H> 0,1186 31,64 19,04 0,02893 0,75032 0,02652 1,64E-01
CH4 0,0001 5,51 5,44 0,39241 0,22211 0,24959 2,68E-01
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En el caso de la mezcla, se introduce un parametro mas conocido como para-

metro de interaccién binario k;;, que se obtiene a partir de los valores del volumen

ijr
molar critico para la interaccion binaria entre dos componentes; suponiendo que los
numeros en la matriz representan la caracteristica o pardmetro del componente, co-
mo se muestra en el Cuadro 6.6. Cada elemento de esta matriz se puede representar
como xij, donde i indica la fila y j indica la columna. Entonces, para la combinacion

i=H20 y j=CO:

1—8 Vi Vc.i X Vc.j
3
(VVei +3YVey)

i,j = (621)

) 8\/0,0559 X 0,0944 0,0727

=1-8-
3
(% n %) (0,3825 + 0,4553)3

=0,0113

ij

Cuadro 6.6.Parametro de interaccién binario entre los componentes de la mezcla.

Componente H20 CcO CO2 H:2 CH4
H20 0 0,0113 0,0111 0,0008 0,0133
CO 0 0 0,000 0,0062 0,0001
CO2 0 0 0 0,0061 0,0001
H> 0 0 0 0 0,0077
CH4 0 0 0 0 0

Para este caso, se realiza una multiplicaciéon de elemento por elemento para
cada una de las combinaciones posibles, en lugar de una multiplicacion de matrices,
utilizando el operador . * en el programa de computacion; estos resultados se mues-

tran en el Cuadro 6.7.Por lo tanto, el parametro (1 - kij) es:

(1 —k;)=1-0,0113 = 0,9887
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Cuadro 6.7.Parametro (1 —k; j) entre los componentes de la mezcla.

Componente H20 CcO CO2 H:2 CH4
H20 0 0,9887 0,9889 0,9992 0,9867
CO 0 0 10.000 0,9938 0,9999
CO2 0 0 0 0,9939 0,9999
H> 0 0 0 0 0,9923
CH4 0 0 0 0 0

Una vez obtenidos los valores de interaccion binario para todas las combina-
ciones posibles de los 5 componentes puros en la mezcla, y cuyas fracciones molares
se han estimado, se procede con los pardmetros de mezcla. Los pardmetros de la mez-

cla se calculan de la siguiente forma:

(a o)y = Z Z[xixj a;a; ;%G (1 = kyj)] (6.22)
T

Para la combinacién i=H20 y j=CO:

(a OC)U = Xin,/aiaj OCiOCj (1 - kU) (623)

(a )i = (0,8162 x 0,0164) x /(0,5999 x 0,1596) x (0,5785 x 0,0355)
x (1 — 0,9887)

(a «);; = (0,0134) x \/(0,0957) % (0,0205) x (1 —0,0113) = 0,0438

(a )i = (0,0134) x 1/0,00196 x (1 — 0,0113) = 0,0006

De esta forma, dado que se trata de una matriz 5x5, se obtienen las combinaciones

para generar los parametros de mezcla que se muestran en el Cuadro 6.8:
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Cuadro 6.8.Parametro (a x);; para cada una de las combinaciones de los componen-

tes.
Componente H20 CcO CO2 H:2 CH4
H20 0 0,0006 0,0057 0,0080 0,0000
Co 0 0 0,0000 0,0000 0,0000
CO2 0 0 0,0000 0,0002 0,0000
H> 0 0 0 0 0,0000
CH4 0 0 0 0 0

Tomando la ecuacién 6.19 se realiza la suma y se obtiene el parametro de la mezcla:

(a x),, = 0,0006 + 0,0057 + 0,0080 + 0,0002 = 0,0146

De igual forma, para obtener el parametro b,,:

bm = Z Z[xiijij] (6.24)
3 ]

bi + b;
by = ——— (6.25)

Donde,

(0,1897 + 0,2457) x 10*
2

Para las combinaciones posibles entre las composiciones de los componentes, se ob-

=0,2177 x 10*

bij =

tienen los parametros que se muestran en el Cuadro 6.9:

Cuadro 6.9.Parametro b;; para cada una de las combinaciones de los componentes.

Componente H20 Cco CO2 H:2 CH4
H20 0 0,2177 0,2281 0,1766 0,2289
Cco 0 0 0,2561 0,2046 0,2569
CO2 0 0 0 0,215 0,2673
H> 0 0 0 0 0,2158
CH4 0 0 0 0 0

*Los valores tabulados se multiplican por un factor de 1x 10%.
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Luego, tomando la ecuacién 6.21 se realiza el producto y se obtiene el parametro de la

mezcla, cuyos valores se muestran en el Cuadro 6.10:

x;x;bi; = (0,8162 % 0,0164) X 0,2177 X 10~* =0,0291 x 10~*

Cuadro 6.10.Parametro x;x;b;; para cada una de las combinaciones de los componen-

tes.
Componente H20 CcO CO2 H:2 CH4
H20 0 0,0291 0,0907 0,171 0,0001
Cco 0 0 0,002 0,004 0,0000
CO2 0 0 0 0,0124 0,0000
H> 0 0 0 0 0,0000
CH4 0 0 0 0 0

*Los valores tabulados se encuentran multiplicados por un factor de 1x 10%.

Finalmente, aplicando la sumatoria:

b,, = (0,0291 + 0,0907 + 0,0020 + 0,1710 + 0,0040 + 0,0124 + 0,0001)
x 107* = 3,0937 x 107

Entonces, se tiene que:

J .
(@),P (0,01467/,, ) pa) - 25 000 000 Pa  oo0ag™
_ d — 0,0048 2>
(RTY* (8314 )/ | )%+ (1050 K)? J

P (30937 x1076)/ 1 y-25000 000 Pa 2 00gs ™
B = = — —_

RT J . '

(8314 '/ 1) (1050 K) J

Reacomodando la ecuacién 2.18 con respecto al coeficiente de compresibilidad
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Z para el componente en estado puro, se obtiene:
73— (1-B)Z*+(A—-3B*-2B)Z— (AB—B?*—-B3) =0 (6.26)
Por lo que se obtiene para el agua que:

Z3 — (1 —0,0089) - Z2 + (0,0048 — 3 - (0,0089)2 — 2 - 0,0089) - Z
— (0,0048 - 0,0089 — (0,0089)2 — (0,0089)3) = 0

Resolviendo se obtienen tres soluciones, la soluciéon del medio no tiene valor fisico por

lo cual se selecciona el factor de compresion mayor, tal que:

7(1)=1,0042
7(2)=-0,0154
7(3)= 0,0024

Finalmente, es posible obtener el valor del coeficiente de fugacidad para cada uno de

los componentes en la mezcla, a partir de:

*

In(p) = Z—i(Z —1)—-In(Z - B)

m

_ ( A ><21=1 Xj@ij b—l>l (Z +(1+ \/5)3> (6.27)
Donde,
bl'* =2- Z ijij — bm (628)
j=1

Entonces, se realiza el calculo del parametro que incluye la sumatoria, tal que:
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x;b;; = (0,0036 + 0,1111 + 0,2010 + 0,0001) X 10~* = 0,03564 x 10~*

]

j=1

En el Cuadro 6.11, se adjunta el calculo anterior para cada componente.

Cuadro 6.11.Sumatoria del parametro x;b;; para cada uno de los componentes.

Componente  H20 co CO: H: CH4 Z xjbyj
=1

H20 0 0,0036 0,0111 0,0210 0,0000 0,0357

Cco 0,1777 0 0,0125 0,0243 0,0000 0,2145

CO2 0,1862 0,0042 0 0,0255 0,0000 0,2159

H> 0,1442 0,0034 0,0105 0 0,0000 0,1581

CHa4 0,1868 0,0042 0,013 0,0256 0,0000 0,2296

*Los valores se multiplican por un factor de 1x 10°.

Tomando como muestra de calculo el valor para el H20,

b;" =2-(0,3564 x 107°) — 3,0937 x 107 = 4,0343 x 10~
De igual forma, se adjuntan los valores del parametro b;" para cada uno de los compo-
nentes en el Cuadro 6.12.

Cuadro 6.12.Parametro b;" para cada uno de los componentes de la mezcla.

Componente b;
H20 0,0403
CO 0,3980
CO2 0,4009
H2 0,2851
CH4 0,4283

*Los valores se multiplican por un factor de 1x 10%.

Para el segundo factor }.;_; x;a; ;, que se puede resumir como a;" se calcula el tér-

mino, para el H20:

a;” =2 'ijai,j (6.29)
=1

Primero se calcula la sumatoria de los parametros .-, x;ja; ;, tal que:
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Z xja;j = (0,0164 X 0,1596) + (0,0484 X 0,3962) + (0,1184 X 0,0265)
j=1
% (0,000 x 0,2494)

z xjai,j = 0,0250
j=1
Se muestra el resumen de los parametros };;_; x;a; ; en el Cuadro 6.13.

Cuadro 6.13.Sumatoria del pardmetro ), x;a; ; para cada uno de los componentes
de la mezcla.

Componente  H:z0 co CO2 H: CH4 Z XA
=1

H20 0 0,0026 0,0193 0,0031 0,0000 0,0250

Co 0,4897 0 0,0193 0,0031 0,0000 0,5121

CO2 0,4897 0,0026 0 0,0031 0,0000 0,4954

H> 0,4897 0,0026 0,0193 0 0,0000 0,5116

CHa 0,4897 0,0026 0,0193 0,0031 0,0000 0,5147

Luego retomando la ecuacion 6.26, se calcula el parametro a;* para cada uno de

los componentes como se muestra en el Cuadro 6.14.

Cuadro 6.14.Parametro q;" para cada uno de los componentes de la mezcla.

Componente 2 Z Xjij
=1
H20 0,0501
CcO 1,0242
CO2 0,9909
H2 1,0232
CH4 1,0294

Finalmente, sustituyendo en la ecuacion para hallar el valor de phi, para el H20:
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*

In(p) = ZL(Z —1)—-In(Z - B)
2V2B U bm) \Z-(1-+2)B

0,0403 x 10~*
3,0937 x 10-¢

(6.30)

In(p) = (1,0042 — 1) — In(1,0042 — 0,0089)

( A ) 0,0501

24/2+0,0089/ \0,0146
0,0403 X 10-4> (1,0042 +(1++2)- 0,0089)
3,0937 x 1076 1,0042 — (1 —v/2) - 0,0089

1,0256
In(p) = 5,471 x 1073 — 4,711 x 1073 —0,0383 - ln( )

1,0078
=8,9440 x 107°

@ = e89440x 1075 _ 1,0001

Finalmente, se obtienen los valores de los coeficientes de fugacidad:

(szo = 1,0001

®co = 0,8090
¥co, = 08185
ou, = 0,7833
ocu, = 0,8147

Asimismo, se adjunta la Figura 6.1 que muestra los coeficientes de fugacidad de los
componentes de la mezcla en funcién de la temperatura. En ese caso, a partir de los
valores hallados se asume el factor de compresibilidad como un factor que permite

introducir la desviacion de la idealidad de la mezcla, y a su vez mediante el coeficiente
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de fugacidad se evalua la no idealidad de la fase vapor de cada componente. De la
misma figura se puede inferir que las mayores desviaciones de la idealidad se alcan-
zan a presiones superiores y temperaturas superiores, donde el valor correspondiente
para cada componente se aleja del valor unitario asumido para un comportamiento

ideal.

1k Componentes

Fugacidades, ¢ .

0.4 1 1 1 1 1
700 800 900 1000 1100 1200 1300 1400 1500

Temperatura (K)

Figura 6.1. Coeficientes de fugacidad ¢ para cada uno de los componentes de la mezcla
en funcién de la temperatura (P=25 MPa; fraccién de masa= 10 %).
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6.2.3 Detalles de los mecanismos de reaccion para el andlisis de la cinética

6.2.3.1 Descomposicién de glucosa y lignina

Basado en el modelo de descomposicion propuesto por Resende y Savage

(2010), se tiene que las reacciones involucradas son las siguientes:

(C¢H1005)y, + nH,0 l_c)l nCegH, 504 (6.31)
(C10H1003)y + nH,0 fln C10H120, (6.32)
Monbémero ch CH, 0, (6.33)

CH,0, + (1 = 2)H,0 ks CO + (1 -z + %) H, (6:34)
CHy0, + (2= 2)H,0 k, CO, + (2 -z + %) H, (6.35)
CH,0, ks CO + CH,0, (6.36)

CHy0, ks CO, + CH, 0, (6.37)

CH, 0, k; CH, + CHy0, (6.38)

CH,0, kg H, + CH, 0, (6.39)
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CH,,0, kg Char

CO, + 3H, kyy 11 CH, + H,0

(6.40)

(6.41)

(6.42)

Alos efectos de este modelo, se supone que la hidrolisis conduce directa y exclusiva-

mente a los mondmeros. El monémero para celulosa es glucosa.

6.2.3.2 Leyes de velocidad de reacciéon

En el Cuadro 6.15 se muestran las constantes de velocidad de las reacciones a

partir del estudio de Resende y Savage (2010).

Cuadro 6.15.Constantes de velocidad de reaccion.

Constante Celulosa Lignina
k,, (min-1) 2,00 x 10° 1,67 x 10°
k3, (L mol-lmin1) 1,16 x 1073 5,00 x 10~*
k4, (L mol-'min-1) 0,00 x 10° 2,73 x1073
ks, (min-1) 2,47 x 1071 5,39 x 1071
k¢, (min1) 4,25 x 1071 7,67 x 10-1
k;, (min-1) 1,11 x 1071 9,42 x 1071
kg, (min-1) 2,68 x 1073 0,00 x 10°
9, (min-1) 4,65 x 1071 9,38 x 1071
k1o, (L mol-lmin-1) 6,11 x 1073 2,80 x 1073
k1or, (L mol-lmin-1) 1,19 x 1073 1,05 x 1073
k,1, (L mol-lmin-1) 0,00 x 10° 7,71 X 1072
k11r, (L mol-'min-1) 0,00 x 10° 7,52 x 107

Para un mejor entendimiento del sistema de reacciones, se agrega una numera-

cion para cada una de las reacciones anteriores:

M k, a
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G+(1—-2)W ky C+ (1 —z+ X)F 13 = ~k3lelw (6.44)

2
G+Q2-2W kyD+(2-z+ %’) F Ta = ~haColw (6.45)
G ks 1+G rs = —ksCq (6.46)

G ke D+G re = —keCo (6.47)

G k; E+G 1, = —kyCq (6.48)

A ke F+G re = —kgCe (6.49)

G ko R ro = —koCs (6.50)

C+Wkio 10D +F Fio = —k10CcCw + k_10CoCr  (6.51)
C+3Fkiy-1E+W Ty = —k11CoCr® + k_1,CcCyy (6.52)

Para simplificar las reacciones involucradas se utilizara la simbologia que se
detalla en el Cuadro 6.16.

Cuadro 6.16.Resumen de la simbologia para los componentes.

Componente Nombre Simbolo
CeH,204 Glucosa G
C10H120, Lignina L
H,0 Agua w

co Monoxido de carbono |
co, Diéxido de carbono D
CH, Metano E

H, Hidrégeno F
Monbémero Mondémero M
Carbén Carb6n R

6.2.3.3 Balances molares

Se tiene que el balance de moles para un PFR en estado estacionario, para cada

uno de los componentes se detalla como:
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dF; _ . (6.53)
av

La forma diferencial debe emplearse cuando hay caida de presion en el reactor
o intercambio de calor entre el PFR y los alrededores. En ausencia de ambos, se usa la

forma integral.

6.2.3.4 Estequiometria

Se supone que no hay caida de presioén, y que la operaciéon es isotérmica, la

concentracion se calcula en términos de los flujos de cada uno de los componentes

F (6.54
j
C] = CTOF_T
Donde,
Co = i (6.55)
TO = RT,

Relacionando las leyes de velocidades de formacion de cada especie, se obtiene

que para la formacion del intermediario:

oM _ TG (656)

-1 1

Para las reacciones de reformado del agua,
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-1 -(1-2) 1 (1_Z+X)

Tag _ _Taw _Tap __ TaF (6.58)
-1 —-(2-z 1 _ Yy
( ) (1 z+2)

FT:FG+FL+FW+FI+FD+FE+FF+FM+FR (659)

Es posible expresar las leyes de velocidad de reaccion en los términos descritos
en la ecuacién 2.19; el algoritmo para reacciones multiples en un PFR y los pasos de
combinacién entre el balance de moles, leyes de velocidad y estequiometria se resuel-
ven con un paquete numérico con un programa capaz de resolver de ecuaciones dife-

renciales ordinarias.
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6.2.4 Distribucion del fluido a partir de la bomba

La bomba de alta presion Teledyne Isco 260 D posee un sistema de flujo con-
trolable, para el cual se define como el flujo estandar de la bomba el de 65 mL/min, tal

que:

mLX 1L ><1m3x1min_1805x10_51m3
min~ 1000mL~ 1L "~ 3600s s

Q=65

6.2.5 Balance de masa de agua de enfriamiento en el serpentin
Para un flujo constante de la bomba equivalente a 65 mL/min:

mL 1L 1m3® 1min 1m3
= 1,805 x 1075

V=65 X To00mL X 1L <3600s s

Para las condiciones de entrada a 25 MPa y 598 K, se tiene que la densidad es de

695,02 kg/m3, entonces

3 kg kg

. 1m
V =1,805 x 1075 X 695,02—3 =0,0125 —
m S

Q = My X Cp,h X (Tin,h - Tout,h)

: k
Q=0,0125 % X 5718,4 1 x (598 —300)K = 21306 W
S kg K
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Entonces para hallar el flujo de masa que se necesita para el intercambio de calor pa-

ra que el agua se mantenga constante a 310 K:

21306 W = mi; X Cpe X (Tine — Tout,c)

, 21306 W ke
mg., = ] = 0,4299 _S

Paraelaguaa 101 325 Pay 298K,
. 04299 ke m3
s —4
V=———"2=431 x107* —
kg S
m3

997,05

Vo431 x10-¢ M, 36005 o m
Y S 1ih h
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6.2.6 Cdlculo de las propiedades de los fluidos
Para determinar las propiedades del agua, se consideran las siguientes relacio-

nes a partir de la bibliografia (Coker & Ludwig, 2007).

6.2.6.1 Densidad de liguidos

A partir de las correlaciones para la densidad de los liquidos, tal que:

n

_4.n(F) 8 6.60
p=A-B — (6.60)

Para el agua liquida, a las condiciones de operacidn iniciales:

0,28571

T
T, 8
’ mL
_(1_M)0.28571 )
p =0,3471-0,274 647,13 K 10275 &
mL
= 1,0275 2 x 1kg o 1000mLX1000L_ 027 kg
p=1 mL 1000g 1L T 55

6.2.6.2 Viscosidad del liquido

A partir de las correlaciones para obtener la viscosidad en uP, se tiene que :

B
logiotyg = A+ T C-T+D-T? (6.61)

)

179
logiotiq = —10,2158 + 0,01773 - T + (—1,2631 x 105) - T2
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Mg = 10700%0% = 09111 P

1cP 1x1073Pa-s

. =0,9111 X 107°P X X
Hiiq 1x10-2p 1cP

=9,111 x1078Pa-s

6.2.7 Calculo del régimen de flujo

Para el anadlisis de la potencia requerida de la bomba para alcanzar las condi-
ciones de presion, se toma en cuenta la configuracion del sistema con las dimensiones
reales de la bomba de alta presion, el reactor y el horno, cuyas condiciones de opera-
cion se han definido y se han mencionado anteriormente.

A partir del nimero de Reynolds, se determina el criterio de que aproximada-
mente el flujo es laminar a 2 100, y que entre el rango 2 100<Re< 5 000 ocurre una

transicion a flujo turbulento.

Dvp 4Qp
Re =—=——
U nDu (6.62)

3
4 x (1,805 x 10-5 1) x 10275 X8
S m?3

1(0,0022 m) X (9,111 x 10~8 Pa - s)

Re = =8,48 x107°

6.2.7.1 Calculo del factor de fricciéon para flujo laminar

Para flujo laminar, el factor de fricciéon es independiente del didmetro y de la

rugosidad de la tuberia, en términos del factor de friccion de Fanning.

16 —16 1,884 x 10°
= —_= = X
u Re 8,48 x107° ' (6.63)
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El factor de friccion de Fanning no debe ser confundido con el factor de friccion
de Darcy, que se utiliza en la expresidn de la resistencia y es cuatro veces mayor, tal

que:

(6.64)

La mayoria de los valores publicados para las pérdidas menores se aplican para
flujo turbulento, debido a que para flujo turbulento a altos valores del nimero de
Reynolds se ha hallado que K es independiente de Re y se consideran los valores de la

Tabla 6-5 del Perry (2008) para valores de Re<50, que se incluyen en el Cuadro 6.17.

Cuadro 6.17.Pérdidas menores para flujo laminar.

Equipo Modelo Ky

Valvulas de alta presion, bidireccionales 209-0098-05 24
Valvula check de bola CV4ANFB15 55

Valvula de bola serie FKB SS-6FKBF4 30

ZKf 109

Se analizarda el sistema inicial como un sistema de tuberias con ramificacion

con un punto de unién B, para el cual se utilizara un balance de energia para cada
elemento de la rama y asumiendo la direccion del flujo en cada elemento. Dado que la
bomba de alta presion utiliza Valco o acoples SSI, se utiliza estas dimensiones.

Un sistema de bombeo incluye valvulas de alta presion bidireccionales que co-
nectan la entrada de bomba a los depositos de fluidos, y las salidas de la bomba al sis-
tema, asi como contienen todos los tubos y el hardware necesarios para la instalacion
de la valvula. Se muestran las propiedades de las lineas de tuberia en el Cuadro 6.18.

Cuadro 6.18.Propiedades de las lineas de tuberia del sistema.

Linea de tuberia Diametro interno Largo (m) Ky
Linea 1 (A-B) 0,0022 0,45 24
Linea 2 (B-C) 0,0018 1,19 24
Linea 3 (C-D) 0,0015 2,46 55
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Para ello se plantean los siguientes balances de energia mecanica, para el cual el valor

de los parametros de flujo se muestran en el Cuadro 6.19.

Cuadro 6.19.Valores de los parametros de flujo en el sistema.

Linea de tuberia Reynolds f Resistencia
Linea 1 (A-B) 8,488 1,885,E+09 5,439,E+21
Linea 2 (B-C) 6,945,E-09 2,304,E+09 4,795,E+21
Linea 3 (C-D) 5,788,E-09 2,764,E+09 2,960,E+23

Se plantea el balance de masa:
dm,,
dt = Z PelVe)Ae — z Ps(Vs)As (6.65)
entrada salida
Se plantea el balance de energia:
dlu+iv?+gz . .
periioreor] — ] = Qvc + Wyc (6.66)
P 1 5
) |etwan fue + 22 4 vl + g2, |
e

entrada

=N [ostran) fug + 2 4 o2 + g2,
ps 2

salida
~(pe(Vede)ac He + Emye G+ ) Fotras
Se adjuntan algunas suposiciones para el volumen de control:
e Volumen de control: el liquido
e Flujo incomprensible: densidad constante: p, = ps
e Volumen de control fijo: vyc= 0

e Proceso isotérmico a temperatura y presidon constantes

d(uye . .
° EZO Quvec=0 G=0 Y Eotras = 0

dt

e Pérdidas por fuerza de friccién despreciables
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Para el diagrama de la Figura 6.2, realizando un balance desde A hasta el Punto C:

<
A AN N
A
£ A
~
¥
3
; £
£
©
S
! !
Figura 6.2. Esquema de la configuracion del equipo.
(PelvAe) [ + 5 Toel? + 9(z0)] + 1- 1
(6.67)
= (et |2 + 5[0l + gz0) + H|
ps 2
Donde:
-
W
P, W, P 1
+v2+z]—ss+—v2+z+H
pe T2Vl T Ay T, TRl T 90+ Ay (6.68)

Por la ecuacién de continuidad, para un fluido comprensible:

124



(pe<ve)Ae) = (ps<vs)As)

(ve )Ae = (vs )As

Ag
<ve) = <US>A_ ~ 0

22+ ] + W [ + o) + 5ot + 669
[%+ (ze)] + H, = [— (zs)] [vslz i (6.70)
Donde,
He = (4% + z Kf) s’
VsT AT 7p?

[% + (ze)] + H, = [% + (zs)] + (1 + 4% + Z Kf)giTQ,; (6.72)

En términos s6lo del flujo:
[ * (Ze)] = [_ * (ZS)] (gnzD“' * ngDLS +ZK gn§D4> ¢* (6.73)

Para satisfacer la ecuacion de continuidad, dado que el didmetro cambia entre

las dos tuberias y ocurre una expansion, se cuenta con dos resistencias:
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[%+ (ze)] + H, = [% + (zs)] + (1+Ri +2Kf)giTQ;4

6.2.7.2 Calculo de las resistencias

Por lo tanto, para el sector de la tuberia o Linea 1, se tiene que

4 (1,884 x 10%)-1,8m

— 12
1= 00022 m = 6,1686 x 10

6.2.7.3 Calculo de la cabeza piezométrica de la bomba

P, R, 8 321 8
— H. == Ky —— 2
[pe * (Ze)] T [ps * (ZS)] * (gnZD“' * gn2D5 * 2 fgn2D4) ¢

25000 000 Pa

1027,5 X8
m

1 m3\?
-<1,805 x 1075 . )

+ (1,16 m) | + (3,062 x 1023)

[0+0] + H, =

H, = 55269 x 10'® m

A . (gp(v)4) - H,
ey R —

s 1m3

s 5,5269 X 10¥ m

9,81 - 1027,5X8 . 1,805 x 10
S m
0,85
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(6.76)



W, =1,18 x 10 W
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6.3 Balances de energia en el reactor

La corriente de entrada al reactor para la gasificacion de biomasa se da a
473,15 Ky la salida a 950 K, por lo que se desea calcular el calor generado en el reac-

tor por kg de biomasa que ingresa al mismo.

6.3.1 Balance de masa en el punto de entrada al reactor

A partir de las condiciones de reaccion definidas en el Cuadro 3.5, se plantea el
siguiente balance de masa en el punto de entrada al reactor, en términos de los dos
componentes principales: el agua y la biomasa, para lograr una fraccién de masa de
rastrojo a la entrada del reactor igual al 10 %. Fijando para este analisis el tiempo de

residencia t=60 s, para el volumen del reactor a adquirir se tiene que:

65 mL 1L y 1m3 y 60 00039 m?3 (6.77)
= X _—= —_— .
min 1000 mL 1000L 1h ’ h

Dado que el componente principal de la mezcla es el agua, se asume que la den-
sidad de la mezcla no cambia con la composicidn y solamente cambia con la tempera-
tura. Por lo tanto, a 298,15 K se obtiene el flujo masico definiendo que la corriente de
entrada se compone de una fraccién de masa del 90 % de agua y de una fraccién de

masa de biomasa del 10 %:

h = 0,0039 m’ 1027,5 kg 4,007 kg
= — X [ —
m="q, h e h (6.78)
kg kg

Tithiomasa = 4,007 = X 0,10 = 0,40 2 (6.79)
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. kg kg
My,0 = 4,007 F X 0,90 = 3,60 F (6.80)

kg ~1kmol 1000 mol mol

1 =040 — X X = 14,84 —
Npiomasa = 0,40 h 27 kg 1 kmol /8 h (6.81)
. _ 360 kg o 1 kmol o 1000 mol 199 7 mol
M0 = 200 718,056 kg~ 1kmol ' h (6.82)

Para un tiempo de reacciéon de 60 segundos se obtiene que el flujo masico de
los componentes en la corriente de productos es (Cuadro 6.20).

Cuadro 6.20.Flujo masico de los componentes en la corriente de productos.

Componente mol mol/kg mol/s kg/s Tau=60s
H20 573 46,21 0,0505 9,09,E-04 55,70
Co 0,09 0,72 0,0008 2,21,E-05 1,515
CO2 0,37 2,98 0,0033 1,43,E-04 8,503
Hz 0,86 6,96 0,0076 1,53,E-05 0,926
CHa 0,00 0,00 2,72E-06  4,36,E-08 0,001

6.3.2 Cdlculo de calores de formacion

6.3.3 Estimacion del HHV y LVH para la biomasa y los gases producto de la

gasificacion.

Entonces, a partir de las correlaciones halladas por Yin (2011) se procede a

realizar la estimacién del valor de calententamiento superior HHV, tal que:

HHV = 0,2449 - C + 0,8250 - H
(6.83)

En términos del andlisis elemental del rastrojo de pifia para el porcentaje de las
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fracciones masa en base seca del carbono y el hidrogeno, se tiene que:

M
HHV = 0,2449 - 42,4 + 0,8250 - 6,4 = 15,66 k_gI (6.84)

El valor de LHV a presion constante se obtiene al eliminar el contenido de hu-
medad del combustible, y por tanto el calor de vaporizaciéon del agua segun la rela-

cion(Basu, 2010):

9-H M)

LHV = HHV—hg'(—loo +W

(6.85)
Donde,

HHV es el valor de calentamiento mas alto, J/kg

hg, es el calor latente del vapor, 2260 x 103 J/kg

H es el porcentaje de hidrégeno en la muestra, adimensional

M es el porcentaje de humedad en la muestra, adimensional

LHV = 15,66 X 105] /kg — 2260 x 103 ] /kg X (MJF 12’4)
I 8 &§2\100 " 100

LHV = 1,4679 x 107]/kg

Se puede a hallar el calor de reaccién a cualquier temperatura T en términos
del calor de reaccién a una temperatura de referencia generalmente 298 K y el tér-
mino de los parametros del polinomio expresado para la capacidad calorifica.

Para cada especie, el valor de los calores o entalpia de formacién se combina-

ron con los calores sensibles para obtener la entalpia asignada.
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Para cada caso se tiene por definicion:

AH°(T) = AH' (298,15 K) + [AH(T) — AH°(298,15 K)] (6.86)

Lo cual es equivalente a:
. Iz (6.87)
AHr'i(T) = AH fi + f Cp‘idT
T
A partir de la entalpia del fluido a la entrada, donde la sumatoria de los compo-
nentes se toman a partir del agua y de la biomasa soélida, tal que, por definicién la en-
talpia molar de reaccion a partir del sélido es el opuesto del LHV del material organi-

co, por lo que a partir del andlisis elemental de la biomasa se obtiene su valor de LHV

para luego obtener su entalpia estandar de formacion (Marias et al., 2011), tal que:

AH'f piomasa = —LHV = — 1,4679 x 107] /kg (6.88)

Asimismo, el valor calorifico de la materia organica a presion constante se con-

sidera constante igual a 1000 J/kg K.

T

AH,;(T) = AH'f; + j Cpi(T)dT (6.89)

Ty

I 473,15
AH ¢ piomase(T) = —1,4679 x 107 — + f 1000 (T)dT
kg 298,15

AHOf‘biomasa(T) = —1,4679 x 107 kLg + 10001(Lg (473,14 — 298,15)K

’ J
AH f,biomasa(T) = —1,450 x 107 k_
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AH' ¢ p; (T)=—1450X107L>< Lkg X&= 391500L
f.biomasa ' kg~ 1000 g mol mol

. J
AH f,biomasa(T) = 391 500 m

Por lo tanto, para la entrada al reactor los valores de la entalpia de formacion

se muestran en el Cuadro 6.21:

Cuadro 6.21.Entalpia de formacion para los componentes en la entrada.

Componente AH°(T)(J/mol)
H20 -232 695
Biomasa -391 500

Para cada componente, el valor de las capacidades calorificas molares Cp (k]J/
kmol K) se obtienen a partir de un polinomio en funcién de la temperatura, a partir de
las bases de datos de los coeficientes de la Nasa, que se componen de una libreria que
contiene datos para mas de 2000 sélidos, liquidos y gases para rangos de temperatura
que van desde 200 hasta los 20 000 K (McBride et al., 2002). Estos valores se detallan
en el Cuadro 6.22.

Cuadro 6.22.Parametros del polinomio para determinar las capacidades calorificas
molares de los productos.

i ql q2 q3 q4 q5 q6 q7
H20 -39479,61 575,57 0,93 0,0072 -7,34E-06  4,96E-09 -1,34E-12
CO 1489045 -292,23 572 -0,0082 1,46E-05 -1,09E-08 3,03E-12
CO2 49436,51 -626,41 530 0,0025 -2,13E-07 -7,69E-10 2,85E-13
H2 40783,23 -80092 821 -0,0127 1,75E-05 -1,20E-08 3,37E-12
CH4 -176685,10 2786,18 -12,03 0,0392 -3,62E-05 2,03E-08 -4,98E-12

Por lo tanto, para cualquier componente la base de datos de los coeficientes de la Nasa

sugiere por conveniencia el calculo de los parametros, tal que:
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Cp,i (T) _

R —al'T_Z+a2'T_1+a3+a4'T+a5'T2+a6'T3+a7'T4
H;(T) _ In(T)
;Q—T=—a1'T2+a2'

+az;+a,-T/2+as T?/3+as T3/4
+a,-T*/5+ b, /T

Integrando:

T;
Chi=R| (a1 T?+a,T'4+a3+a,-T+as T*+as T*>+a,
i

- T*dT

1050
Cpi = Rf (—39479,61 -T2 +575,57-T"1 +0,93 + 0,0072-T
298,15
+ —7,34E— 06 -T? + 4,96E — 09 - T3 + —1,34E — 12
-TYdT

(6.90)

(6.91)

(6.92)

(6.93)

De esta forma, para cada uno de los componentes se calcula el valor de C, entre

la temperatura de referencia y la temperatura de reaccion, para obtener las entalpias

de formacién que se resumen en Cuadro 6.23.

Cuadro 6.23.Entalpia de formacién para los componentes en la salida.

Componente AHj(Tref) AH f,(T)
H20 -241 826 -215 821
Cco -110535,1 -88 846
CO2 -393 510 -360 108
H> 0 20680
CH4 -74 600 -35913

Una vez obtenidos los calores de formacidn para las especies a la entrada y a la

salida del reactor, para el balance de energia en el reactor, los valores termodinamicos
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se tomaron con base en la formulacion de la Asociacion Internacional de las Propieda-
des del Agua y el Vapor, que se han distribuido para uso general y cientifico de las
propiedades termodindmicas del agua, donde la ecuacién basica para hallar las pro-
piedades en esta region es la ecuacion fundamental (ecuacion 6.95) que se expresa en
forma adimensional y se divide en una parte de gas ideal y una parte residual; todas
las propiedades termodinamicas usando la respectiva combinacién de términos para

la parte ideal ¢’y la parte residual ¢” (Wagner & Pruf3, 2002) .

f,T)
RT

¢(8,7) = ¢°(5,7) ¢7(6,7) (6.94)

Planteando el balance de energia, tal que:
d[u+%[v]2+gz]

T = Qu¢ + Wy (6.95)

b Y [etvedao fue + 2= 4 3ol + g2

entrada

= 3 ot {us + 2+ 31w+ g2

salida

_(pe(ve>Ae)AC " He + vac G+ Z Eoi.:ras

dE. , P 1
G = Qe = Wie + ) (o) |2+ 5 vl + 92|
e (6.96)
=Z(m )[E +1[v 1>+ g(z )]
g T2 ]
Donde:

h=te
Pe

. . 1 1
QVC - WVC + z me (he + E [Velz + g(ze)> = Z ms <hs + E [vs]z + g(Zs)>

N
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6.3.4 Consideraciones, aproximaciones y suposiciones
Se hacen las siguientes consideraciones, aproximaciones y suposiciones para el
balance de energia en el reactor:
e Volumen de control: el liquido
¢ Flujo incomprensible: densidad constante: p, = ps
e Volumen de control fijo: vyc= 0

e Proceso isotérmico a temperatura y presion constantes

d(uye . .
b %:0 Qe =0 G=0 ZEotras:0

e Pérdidas por fuerza de friccién despreciables

Para el diagrama de la Figura 6.2, realizando un balance desde A hasta el Punto C:

Qe+ ) melhe) = Y mg (hy)

Qvc = H; — H, (6.97)

Dado que es preciso conocer el balance de materia del problema antes de obte-

ner el balance de energia, se resolvié el problema a partir del andlisis termodinamico

con las condiciones de entrada al reactor para la muestra de calculo determinada, y
los valores a la entrada se muestran en el Cuadro 6.24.

Cuadro 6.24.Balance de energia para los componentes en la entrada del reactor.

Componente mol AH’;; (J/mol) H, ()
H20 6,18 -232 695 -1 438 055
Biomasa 0,46 -391 500 -180 090
-1618 145

Entonces, en la entrada para el componente H20:

Nen,o - (hen,o0) = 6,18 mol X —232 695 mLol = —1438055] (6.98)
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De la misma forma se realiza el calculo para los componentes a la salida, que se adjun-
tan en el Cuadro 6.25.

Cuadro 6.25.Balance de energia para los componentes en la salida del reactor.

Componente mol AH';; (J/mol) H, ()
H20 5,730 -215 821 -1236743
(00 0,090 -88 846 -7 952
CO2 0,370 -360 108 -133 063
H2 0,863 20 680 17 844
CH4 0,000 -35914 -11
-1 359925

Se realiza el balance de energia para el reactor como el volumen de control:

Qve = —1359925] — (-1 618 145) ] = 258 220]

La energia requerida en el reactor por kilogramo de biomasa alimentada es de:

_258220] o 1000 g rastrojo
100 g rastrojo 1 kg rastrojo

vc

K]

=2582 ———
Qve kg rastrojo

La energia requerida en el reactor para producir un mol de hidrégeno es de:

_258220] N 100 g rastrojo N 1 mol rastrojo
~ 100 g rastrojo ~ 1 mol rastrojo ~ 2,072 mol H,
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kJ

= 34,77
Qve mol H,
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6.3.5 Cdlculo del poder calorifico para los productos de gasificacion de la

biomasa

6.3.5.1 Energia del gas producido

Céalculo del volumen molar ideal:

PV =nRT 5 — = — 99

Se supone que el volumen molar ideal es igual para todos los componentes, lo
que implica que las fracciones molares son iguales a las fracciones volumétricas. Para
evitar confusiones, es comun que el volumen molar se exprese en términos de N m3
que representa la cantidad de gas que ocuparia un metro cubico a condiciones norma-

les, es decir, a 101,3 kPa y 0 °C (Barbir, 2005). Entonces, a condiciones normales se

tiene que:
J
v 8314 ——x273,15K Nm3
v, o=— = mol K = 0,0224
n 101,3 x 103Pa mol

Ahora se calcula el poder calorifico inferior de la mezcla de gases, tomando los valores
de LHV a partir de los valores tabulados en la bibliografia, y que se muestran en el

Cuadro 6.26 (Papavinasam, 2014).

Eout = Ngas " Vin - Z'yi *LHV; (6.100)
i

Cuadro 6.26.Poder calorifico inferior de la mezcla de los productos de la gasificacion.

Componente LHV (J/m3) Fraccion masa y; - LHV; (J/m3)
co 11 959 000 6,76% 809 554
Hz 10 230 000 65,3% 6676101
CH4 33936 000 0,002% 780,5
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Entonces, multiplicando el valor calorifico LHV por cada uno de los constituyentes del

producto de la gasificacién, se obtiene que:

m?3 ]
LHV =V, - ziyi LHV; = 0,024~ x 7 485306 —

LHV = 167 961 L
mol

Entonces, a partir del balance de masa mostrado en el Cuadro 6.2 se tiene que el total

de moles de gas producto es equivalente a:
Ngas = Neotar — N0 = 7,05 mol — 5,73 mol = 1,32 mol

A partir de la muestra de calculo, de 0,1 kg de rastrojo se tiene la cantidad de moles de

gas que se generan por kilogramo de biomasa:

_ 1,32 mol 139 mol
Mgas =701 kg 7 kg

Finalmente, a partir de la ecuacion 6.101 se obtiene que:

B = LHV..=167961 2—x 132 2% _ 5220734 J
out — gas — mol " kg kg

6.3.5.2 Energia del H2 producido

De igual forma, a partir del poder calorifico inferior de la mezcla de gases, to-
mando los valores de LHV a partir de los valores tabulados en la bibliografia en el

Cuadro 6.26 pero para el hidrégeno solamente, se tiene que:
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m?3 ]
LHVy, = Vi - Zlyi 'LHV; = 0,0224—x 6676 101 —

LHVy, = 149 545 ﬁ

Entonces, a partir del balance de masa mostrado en el Cuadro 6.2 se tiene que el total

de moles de hidrogeno es equivalente a:
ny, = 0,86 mol de H,

A partir de la muestra de calculo, de 0,1 kg de rastrojo se tiene la cantidad de moles de

gas que se generan por kilogramo de biomasa:

_ 0,86 molH, mol H,

T To0ke 0 ke

Finalmente, a partir de la ecuacién 6.101 se obtiene que:

Ey, = LHVy, = 149 545 ] X86m01—1286087]
Hz = Hy — mol = ' kg kg

6.3.6 Cdlculo de la eficiencia fria del proceso de gasificacion

La energia total a la entrada equivale al valor calorifico de los componentes en la en-

trada, tal que:

LHVjas

=— 6.101
LHVbiomasa ( )

=
I
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1
2220734

n; = x 100 = 16,1 %

13 790 860 kL
g

6.3.6.1 Eficiencia del Hz producido

LHVy,
T2 = "0,

(6.102)

1286 087 kl
M, =—]g>< 100 = 50 %
2 582 200

kg
6.3.7 Cadlculo de la eficiencia térmica del proceso

LHVqs
B LHVbiomasa + QVC (6-103)

Ne

1
2220 734

1 J
13790 860 .- + 2 582 000 .-

T]t = = 13,6 %
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6.3.8 Cdlculo del costo de la materia prima

Primeramente, para fijar una relacidon razonable entre la masa de la planta y el
cultivo obtenido por hectarea, se utiliz6 el estudio del autor Brenes (2005) en el cual
realiza una caracterizacion vegetativa y productiva del cultivo de pifia MD-2 bajo las
condiciones climaticas de Turrialba; aqui describe los parametros de parcelas utiles
de 50 plantas por tratamiento en cada repeticién que realiza.

Con base en este estudio se usé la siguiente informaciéon sobre el cultivo de la
pifia, donde aproximadamente la masa de una planta equivale a 2,6 kg, y la masa de
la fruta a 1,5 kg. Asimismo, en el cultivo de la pifia se recomiendan densidades de
siembra desde 39 335 hasta 70 000 plantas por hectdrea con la consecuencia de que
el aumento en el numero de plantas por hectarea disminuye el peso medio del fruto;
sin embargo la produccién total aumenta(Brenes, 2005).

Asumiendo que se utiliza una plantacién de 50 000 plantas sembradas por hec-

tarea, se toma la siguiente relacion:

Meruea 1,5 kg de fruta (6.104)

)

Mpianca 2,6 kg de planta -

50 000 plantas 2,6k kg de plant .
P x & _ 130000225 P4 (6.105)
ha. 1 planta ha.
kg de planta 0,58 kg de frut kg frut )
130 000 g panax & ¢ rua=75400 & i (6.106)
ha. kg planta ha.

Se obtiene entonces la masa de rastrojo por hectarea de la siguiente forma:

kg de planta kg de fruta kg de rastrojo (6.107)

130 000 75 400 54 600 ha
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A partir de un estudio de la Universidad EARTH en conjunto con la Agencia Es-
pafiola de Cooperacion Internacional para el Desarrollo, determiné los costos involu-
crados en el proceso de produccién de pifia organica. Se consideraron los gastos ope-
rativos, de la preparacion de terrenos, gastos de fertilizacion, siembra y proteccién del
cultivo, asi como los costos de la cosecha; se determind que el costo equivalente por
hectarea de cultivo de pifia orgénica es de $ 16 272.68 (EARTH, 2010).

Entonces, el costo de produccion por kilogramo de pifia es de:

kg de planta

$16 273 kg de planta
ha.

Considerando que el rastrojo equivale a un 42 % del peso de la planta, el costo

de produccién del residuo no valorizado es de:

$79 $3,35

)

- X -
kg de planta kg de rastrojo
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Capitulo 7: Conclusiones y Recomendaciones

7.1 Conclusiones

e Se concluye que el disenio de un reactor compacto es el mas adecuado,
de forma que este permita ajustar varios parametros de disefio con el
objetivo de realizar disefios experimentales para obtener una validacién
de los aspectos relacionados con las condiciones de operacién del pro-
ceso.

e Se determiné que las condiciones de operacion para el reactor con base
en el equilibrio quimico seran una temperatura de 950 K, una presion
de 25 MPa, una fracciéon de masa del 10 % en la disolucién de entrada y
un tiempo de reaccion de 120 segundos para los cuales se favorece la
produccion de hidrégeno como el producto principal.

e Se determind que la energia requerida en el reactor por kg de biomasa
alimentada es de 2 582 K].

e Se determin6 que el valor inferior de calentamiento (LHV) del gas que
deja el reactor es de 2221 K].

e Se determinoé que la gasificacion de rastrojo de pifia presenta eficiencias
inferiores al 20 %, debido a la magnitud de la energia requerida para lo-
grar la temperatura del proceso, que no es equivalente a una variacion
proporcional en la energia de los productos de la gasificacion.

e El costo de la inversidn capital del proyecto esta valorado en aproxima-
damente $ 38 940.

e El costo de operacion total es de $1 155, para un costo aproximado de
$87 por kilogramo de hidrégeno producido mediante la gasificacion en

agua a condiciones supercriticas.
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7.2 Recomendaciones

e Simular el proceso para ajustar varios parametros de disefio con el obje-
tivo de realizar disefios experimentales y con ello obtener una valida-
cion de los aspectos relacionados con las condiciones de operacion para
el proceso.

e Evaluar en estudios secundarios el banano de rechazo u otro insumo
como biomaterial con un potencial interesante de bioenergia que puede
ser aprovechado.

e Evaluar e implementar un catalizador que permite aumentar los rendi-
mientos del producto principal.

e Ampliar el estudio de la transferencia de calor del agua a condiciones
supercriticas, para determinar el comportamiento del coeficiente de
transferencia de calor de la mezcla a estas condiciones.

e Implementar un sistema de recuperacion de la energia del sistema para
la produccion de electricidad con el objetivo de mejorar la eficiencia del
proceso de gasificacion

e Se recomienda adjuntar el disefio de un sistema de control de proceso
que permita asegurar el cumplimiento de los parametros de operacion y

aumentar el factor de seguridad del proceso.
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Nomenclatura
Letras romanas mayusculas
A, es el parametro de mezcla Van der Waals, adimensional
B, parametro de mezcla Van der Waals, adimensional
C, es la concentracion de la especie i, adimensional
D, es el di6xido de carbono en el andlisis cinético, adimensional
E, es el metano en el andlisis cinético, adimensional
F, es el hidrogeno en el andlisis cinético, adimensional
G, es la glucosa en el analisis cinético, adimensional
[, es el monodxido de carbono en el andlisis cinético, adimensional
K, esla constante de equilibrio para la reaccién
L, es la lignina en el analisis cinético, adimensional
M, es el mondémero en el analisis cinético, adimensional
P, es la presidn del sistema, Pa
T, es la temperatura del sistema, K
R, representa el carbono en el analisis cinético, adimensional
R, es la constante universal de los gases, k] /mol K
V, es el volumen del fluido, m3
Y, es el rendimiento del gas, mol/kg

Z, es el coeficiente de fugacidad de la ecuacidn de estado, adimensional

Letras romanas minudsculas

a, es el parametro de atraccion de la ecuacion de Peng Robinson, N m#*/mol?
b es el parametro de repulsion de la ecuacién de Peng Robinson, m3/mol

k es el parametro de la velocidad de reacciéon

k, es el parametro de interaccion binario de la ecuacidn de Van deer Waals
1, es la velocidad de reaccion de una especie i

x, es la fracciéon molar del componente i
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Letras griegas

a, es el coeficiente de actividad del componente i

¢, es la coordenada de reaccién, mol

v, es el coeficiente estequiométrico de la especie i, en la reaccion j
@, es el coeficiente de fugacidad para el componente i

w, es el factor acéntrico del componente i,

Subindices

a, es el coeficiente estequiométrico para el carbono C en el componente gaseoso, adi-
mensional

b, es el coeficiente estequiométrico para el hidrégeno H el componente gaseoso, adi-
mensional

¢, es el coeficiente estequiométrico para el oxigeno O el componente gaseoso, adimen-
sional

¢, se refiere al estado critico, adimensional

i, se refiere al componente de la mezcla, adimensional

j, es el coeficiente estequiométrico de la especie i, en la reaccidn j

k, es el coeficiente estequiométrico para el oxigeno O, adimensional

m, es el coeficiente estequiométrico para el hidréogeno H, adimensional

m, se refiere a la mezcla, adimensional

n, es el coeficiente estequiométrico para el carbono C, adimensional

x, es el coeficiente estequiométrico para el carbono C en el componente liquido de la
pirolisis, adimensional

y, es el coeficiente estequiométrico para el carbono H en el componente liquido de la
pirolisis, adimensional

z, es el coeficiente estequiométrico para el oxigeno O el componente liquido de la piré-

lisis, adimensional
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Anexos

Anexo A. Cotizacion de tuberias de alta presion y accesorios Swagelok.

Cédula: 3-101-415726
A o Teléfono: 2453-5000
FEIC lllty (&) Supply Fax: 24532992
Bt Correo Electronico: ventas@facility.cr
Apartado Postal: 130 - 4300

Facility & Supply Cotizacion #: CT0418-196
Fecha: 17/04/2018

Datos del Cliente

Cliente: UNIVERSIDAD DE COSTA RICA Contacto: ORLANDO MATA
Referencia: Fax: 2253-7017
Teléfono: 2253-7017
Correo: orl1289@gmail.com
Condiciones de la Venta

Moneda: Dolar Vigencia de la oferta: 30 dias.
Suministro: Local Forma de Pago: 30 dias
Garantia: 1 afio
Tiempo de Entrega: SEGUN OBSERVACIONES

Detalle de la cotizacion

Codigo Descripcién Cantidad Precio Total

029902 Male connector SS-4FK0-1-4 1.00 256.06 256.06

029905 Tees Union 1/4" SS-4FK0-3 1.00 468.18 468.18

030191 2-Way FKB Series Ball Valves SS-6FKBF4 1.00 2,261.37 2,261.37

032685 High-Pressure Tube Fitting SS-440-6-200 1.00 702.66 702.66

032686 316 Stainless Steel Heavy-Wall Annealed Seamless Tub SS-T4FK-S-095-20-S (Precio por 1.00 74.05 74.05
pie)

032687 Ball-seal poppet Check valve CVANFBI15 1.00 482.42 482.42

032688 High-Pressure Piston-Sensing Back-Pressure Regulators (KHB Series) 1.00 2,261.37 2,261.37
KHBIWOA6C2P6000

Observaciones: Subtotal: $ 6,506.11

Tiempo de entrega: .
SS-440-6-200: 14 a 15 semanas después de recibida la OC Tmpuesto: §845.79
SS-T4FK-S-095-20-S: 3 a 4 semanas después de recibida la OC Total: $7,351.90
CV4NFB15: 4 a 5 semanas después de recibida la OC

SS-4FK0-3: 14 a 15 semanas después de recibida la OC

SS-6FKBF4: 4 a 5 semanas después de recibida la OC

KHB1WOA6C2P6000: 7 a 8 semanas después de recibida la OC

SS-4FKO0-1-4: 2 a 3 semanas después de recibida la OC

Atentos a cualquier consulta,

ORVILLE ARIAS ZUNIGA
87027003

EMAIL: 87027003 @facility.cr
Notas:

159



Anexo B. Cotizacion de la bomba de alta presion y accesorios Teledyne Isco.

AW TELEDYNE INSTRUMENTS, INC. Page 1of2
Everywhereyoulook’
Federal ID No: 95-4888283 Quote No: 00034722 Rev: 2 Print Date: 6/1/2018
Sold To:
Universidad de Costa Rica
Sede Rodrigo Facio, San Pedro
de Montes De Oca
San Jose, Costa Rica 2060
. Costa Rica
Proforma Invoice
Bill To: Ship To:
Universidad de Costa Rica Universidad de Costa Rica
Sede Rodrigo Facio, San Pedro Sede Rodrigo Facio, San Pedro
de Montes De Oca de Montes De Oca
San Jose, Costa Rica 2060 San Jose, Costa Rica 2060
Costa Rica Costa Rica
Customer Reference Customer Contact Email Delivery Terms
260D SYRINGE PUMP | ORLANDO MATA MONGE orl1 289@qmail.com Carriage, Insurance Paid To Destination (S&H Added)
Quotation Valid Until| Teledyne Contact Teledyne Phone Payment Terms Payment Mode
7/1/2018 Kempkes—Frye, Jennifer Lynne 402-465-3032 | Pending Credit
SUBMIT ORDERS TO: Named Destination Creation Datt
Teledyne Instruments, Inc., dba: Teledyne Isco. IscoOrders@teledyne.com or 8002284373 |Juan Santamaria Intematicnal Airport 6/1/2018
Line| Item Number [ Description | um|Quantity [ UnitPrice | Amount
All prices quoted are in U.S. Dollars.
Following Incoterms 2010.
Dimensions & Weight:
1 @ 24x32x51 - 61.24 kgs
0 671240520 ea 1.00 21,625.05 21,625.05

671240520
Lead time: 21 Days ARO
ISCO15775 671240520 - 260D Pump W/Controller
621240037 — 260D Syringe Pump
621240114 - Controller - Ethernet/USB
Jurisdiction;: EAR US Schedule B: 8413.50.0090 ECCN: EAR99
0 681247077 ea 1.00 811.27 811.27

KIT RFL KB
Manual Refill valve kit (10,000 psi rated) for Models, 260D, 100DM, and 100DX.

Lead time: 21 Days ARO
Jurisdiction: EAR US Schedule B: 8413.91.9520 ECCN: EAR99
0 681247078 ea 1.00 811.27 811.27

PKG OTLT V KB
Manual Qutlet Valve Kit (10,000 psi rated) for Models, 260D, 100DM, and 100DX.

Lead time: 21 Days ARO
Jurisdiction: EAR US Schedule B: 8413.91.9520 ECCN: EAR99

These items are controlled by the U.S. government and authorized for export only 1o the country of ultimate destination for use by the
ultimate consignee or end-user(s) herein identified. They may not be resold, transferred, or otherwise disposed of, to any other
country or to any person other than the authorized ultimate consignee or end-user(s), either in their original form or after being
incorlporated into other items, without first obtaining approval from the U.S. government or as otherwise authorized by U.S. law and
regulations.

Seller’s Offer, and any order issued by Buyer to Seller for the goods and/or services specified herein, is strictly limited to Seller's Terms and Conditions of Sale, which can be found
at the applicable Teledyne company internet website listed below.Teledyne ISCO, Teledyne Tekmar, Teledyne Leeman Labs, Teledyne Hanson and Teledyne Cetac are registered
business names of Teledyne Instruments, Inc., a subsidiary of Teledyne Technologies Incorporated. Teledyne Ethics Line 1-877-666-6968

Continued***

>
arywhersyoul

;vwv@.taledvneiscn.mm
+1-800-228-4373
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"“ TELEDYNE INSTRUMENTS, INC. Page 2of2

Everywhereyoulook™

Federal ID No: 95-4888283 Quote No: 00034722 Rev: 2 Print Date: 6/1/2018
Sold To:
Universidad de Costa Rica
Sede Rodrigo Facio, San Pedro
de Montes De Oca
San Jose, Costa Rica 2060
. Costa Rica
Proforma Invoice
Bill To: Ship To:
Universidad de Costa Rica Universidad de Costa Rica
Sede Rodrigo Facio, San Pedro Sede Rodrigo Facio, San Pedro
de Montes De Oca de Montes De Oca
San Jose, Costa Rica 2060 San Jose, Costa Rica 2060
Costa Rica Costa Rica
Customer Reference Customer Contact Email Delivery Terms
260D SYRINGE PUMP |ORLANDO MATA MONGE orli zag@qmaiLcom Carriage, Insurance Paid To Destination (S&H Added)
Quotation Valid Until| Teledyne Contact Teledyne Phone Payment Terms Payment Mode
7/1/2018 Kempkes-—Frye, Jennifer Lynne 402-465-3032 | Pending Credit
SUBMIT ORDERS TO: Named Destination Creation Dat
Teledyne Instruments, Inc., dba: Teledyne Isco. IscoOrders@teledyne.com or 800-228-4373 | Juan Santamaria International Airporl  §/1/2018 0
Line| Item Number | Description | um| Quantity | UnitPrice | Amount
0 480799600 ea 1.00 47.38 47.38
CA SER DB9F-DB25M
RS232 Null-modem cable DB9 Female to DB25 Male, 6 feet
Lead time: 3 Days ARO
Jurisdiction: EAR US Schedule B: 8544.20.0000 ECCN: EAR99
0 605364496 ea 1.00 673.22 673.22
LABVIEW TOOLKIT
Lead time: 3 Days ARO
Jurisdiction: EAR US Schedule B: ECCN: EAR99

Airfreight Charges (DB Schenker, Door to Airport):  342.00
Insurance Charges:  88.00

These items are controlled by the U.S. government and authorized for export only to the country of ultimate destination for
use by the ultimate consignee or end-user(s) herein identified. They may not be resold, transferred, or otherwise disposed
of, to any other country or to any person other than the authorized ultimate consignee or end—user(s) either in their original

form or after being incorporated into other items, without first obtaining approval from the U.S. government or as otherwise
authorized by U.S. law and regulations. Total Amount 24,398.19 USD

Seller’s Offer, and any order issued by Buyer to Seller for the goods and/or services specified herein, is strictly limited to Seller's Terms and Conditions of Sale, which can be found at
the appllcable Teledyne company internet website listed below. Teledyne ISCO, Teledyne SSI, Teledyne Tekmar, Teledyne Leeman Labs, Teledyne Hanson and Teledyne Cetac are
registered business names of Teledyne Instruments, Inc., a subsidiary of Teledyne Techno\ogles Incorporated. Te\edyne Ethics Line 1-877-666-6968

".‘ TELEDYNE

ISco
Everywherayoulo
www.teledyneisco.com
+1-800-228-4373
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Anexo C. Cotizacion del molino IKA y sus accesorios.

Tecnologia Aplicada Internacional, S. A

Cedulajuridica 3-101-162608 i i
e No. Cotizacion
Tel: (506) 2297 1011 Fax: (506) 2297 2231 201 8-1 6393
Apartado Postal 1581-2150

www.taisa.co.cr

Facturar Entregar
Cédula: Nombre:
4-000-042149-36 Ingenieria Quimica
Nombre: Contacto:
Universidad de Costa Rica Odando Mata Monge
Teléfono: Teléfono: EdVail:
25110000 83341915 orl1289@gmeail.com
Direccién; Direccion; o
Facultad de Ingenieria, Ciudad Universitaria Rodrigo Facio. Facitad de Ingenieria, Giudad Universitaria Rodrigo Facio.
Moneda Forma de pago Hecutivo de cuenta Fecha Valido hasta
Ddlares de EEWJ Orédito a 30 dias Andrés Uloa 17/92018 29/102018
ltem No.Pate  Presentacion Garantia Entrega Cant. Preciolista  %Desc %IV Precio neto Total
(1] 2836001 Unidad 12 meses 45 dias habiles 1 4,407.26 0.00% 0.00% 4,407.26 4,407.26

Producto:  Molino triturador universal de funcionamiento continuo, modelo MF 10 (SIN CABEZAL)
Modelo: MF 10

Marca: IKA

Proveedor:  IKA WORKS, Inc

Descripcion:
» Potente accionamiento
« Superficie de trabajo de acero inoxidable facil de limpiar
o Opcionalmente pueden tilizarse 2 cabezales de molienda distintas
o Cabezales de molienda faciles de intercambiar

Especificaciones:
« Potencia del motor consumo 1.000 W ; . .
« Potencia del motor suministro 500 W Imagen con carécter ilustrativo
» Rango de \elocidad 3.000 - 6.500 rpm

Velocidad periferica:

Cabezal de mdlienda por corte 22,5 m's

Cabezal de mdlienda por impacto 31,4 m/s

Meteriales en contacto con el producto Acero inox. (AISI 316L)

Ciclo de trabajo (ON/ OFF) 120/ 30 min

Proteccion contra sobrecarga si

Peso0 9,7 kg

Dimensiones (An x Prx Al) 320 x 300 x 380 mm

Temperatura ambiente admisible 5- 40 °C

Humedad relativa admisible 80 %

Clase de proteccion segun DIN EN 60529 IP 22

ltem No.Pate  Presentacion Garantia Entrega Cant.  Preciolista  %Desc %IV Precio neto Total
(2] 2870900 Unidad 12meses  45dias habiles 1 2701.27 0.00% 0.00%  2701.27 2701.27

Producto:  MF 10.1 Cabezal de molienda por corte

lures, 17 de septiembre de 2018 Pégina 1de 3 11:33

e =~
Giglip Hetsch (Jelementar analytikjena JASJ:!J‘“ ANKOM Eiw
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Tecnologia Aplicada Internacional, S. A

Qéddiajuridca 3-101-162608 -
Sonbsé, st Rca No. Cotizacion
Te: (506) 2297 1011 Faxc: (506) 2297 2231 2018-16393
Apertado Fostal 1531-2150

www taisa.co.cr

Modelo: MF 10.1
Marca: KA
Proveedor:  IKA WORKS, Inc

Descripcion:
Para triturar sustancias fibrosas como el papel o un meterial vegetal, pero también para plasticos o materiales
similares con un peso especffico reducido. Antes de salir, € meterial de molienda pasa por un tamiz. Este tamiz

puede intercambiarse por otros con arificios de diferentes tamario (no incluidos en el suministro). Asi, por gjemplo,
el material de molienda puede recogerse en un recipiente de esmerilado estandar NS 29.

Especificaciones:
o Cabezal MF 101
« Velocided periferica 22,5 m's
o Tamano del grano introducido max. 15 mm Imegen con carécter ilustrativo
« Dimensiones, incl. MF 10 basic 320 x 300 x 560 mm
» Pesoincl. MF 10 basic 10,5 kg

Meteriales en contacto con el producto Acero inox.
Camara de molienda y tapa (AISI 304)

CQuchilla (AISI 440B)
ltem  No. Parte Presentacion Carantia Entrega Cant.  Preciolista ~ %Desc %V Precio neto Total
(3} 2939000 Unidad 6 meses 45 dias habiles 1 443.30 0.00%  0.00% 443.30 443.30

Producto:  Tamiz de acero de 0.5mm
Modelo: MF 0.5

Marca: KA

Proveedor: IKA WORKS, Inc

Imegen con carécter ilustrativo

tem  No. Pate Presentacion Gearartia Entrega Cant.  Preciolista ~ %Desc %V Precio neto Total
[4) Unidad 6 meses 45 dias habiles 1 443.30 0.00% 0.00% 443.30 443.30

Producto:  Tamiz de acero de 1.0 mm
Modelo: MF 1.0

Marca: KA

Proveedor:  IKA WORKS, Inc

Imegen con caracter ilustrativo

lunes, 17 de septierbre de 2018 Péagina2de 3 11:33

ﬁ GHOF
@il Hersch € etementar analytikjena Jasco™ ANKOM
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Tecnologia Aplicada Internacional, S. A

Cédulajuridica 3-101-162608 . .
Son José, Gosta Rca No. Cotizacion

Tek: (506) 2297 1011 Fax: (506) 2297 2231 201 8-1 6393

Apartado Postal 1581-2150
www.taisa.co.cr

Léase
Sub-total SINLV. 7,995.13
siete mil novecientos noventa y cinco Ddlares de EEUU con 13/100
Descuento 0.00
Impuesto de Ventas 0.00
Total 7,995.13
Revisado por Visto Bueno cliente
lunes, 17 de septiembre de 2018 Péagina 3 de 3 11:33

ﬁ
Hetsch Deeretar analytikjena Jasco” aNkKOM [
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Anexo D. Cotizacion accesorios de medicion Omega Inc.

Reference E-Quote# WC490141 when you are ready to order on the
web or by phone (888-826-6342). Remember to use your E-Quote# to
assure your order is processed expediently and with accuracy!

Your Information

Orlando Mata

Universidad de Costa Rica

Universidad de Costa Rica T‘? order or change the quote,
San Pedro, Other 11501 click here

Costa Rica

+506 83341915

Quote Date: 11/17/2018

Qty Partnumber Delivery Price Item Total

1 DP25B-TC-230-A In Stock $375.00 $375.00

2 OSTW-CC-K-M-5 In Stock $24.58 $49.16

1 HH912T 3 Weeks  $335.00 $335.00

1 EXGG-K-16-SLE-25 In Stock $86.50 $86.50

1 OSTW-CC-K-F-5 In Stock $26.06 $26.06

1 DP6070-6R2 5 Weeks $405.00 $405.00

1 ILD24-UTP 1 Week $865.00 $865.00

"BUY MOw T Total $2,141.72

* Orders shipping to Connecticut, New Jersey and California are charged appropriate sales tax unless tax
exempt.

* Shipping cost depends on your shipping method.

* Delivery is subject to availability at time of order.

* All pricing shown in U.S. dollars.

This quotation is valid for 30 days and subject to OMEGA's Standard Terms &
Conditions, limited liability, and warranty statements.
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Anexo E. Cotizacion accesorios de medicién Omega Inc.

11/720/18 08: 27 AM PST Harrington Ind Plast Harrington Ind Page 2 of 2 #4483260 E

Harrington Industrial Plastics Quotation# 10200539
1789 Northwest 79th Avenue Written: MHM
Doral FL 33126 Quote Date 11/20/18
786-441-7730 Expire Date 12/20/18
786-441-7731 Fax Page 1 OF 1
Quotation
108000 Ship To:
CASH SALES-TERRITORY 1021 TO BE DETERMINED
1789 NORTHWEST 79TH AVENUE DORAL, FL 33126
DORAL, FL 33126
Job: RFQ# ORLANDO MATA
Contact: Orlando Mata Ship Via: UPS GROUND
Phone#: FOB / Delivery ARO: SHIPPING POINT
Fax: Frt-Terms: CHRG INBOUND & OUTBOUND
Product /Description Quantity Price U/M Extension

IF ORDERED, PLEASE PROVIDE
ADDRESS FOR FREIGHT
FORWARDER AS WE CANNOT SHIP
DIRECTLY TO COSTA RICA.

ORDER WILL NEED TO BE PREPAID
VIA CREDIT CARD OR WIRE
TRANSFER.

%8099 ACCESSORIES MISC 1 719.00 EA 719.00
#SCH4 .5-5-16-F-R10, 4.5SQFT,

5"Dx16" HELICAL COIL, 316SS

PRODUCT IS NON-RETURNABLE

ITEMS MAY NOT BE CANCELLED

***PLEASE NOTE THAT SHIPPING
COST IS NOT INCLUDED AND WILL
BE ADDITIONATL****

Thanks For Thinking Harrington.

Respectfully Mirta H. Mencia

All Quotations are subject to review upon placement of order.
Freight/Handling and applicable taxes if not listed above will be added.

Harriniton standard termsg and conditions aiili to this iuote.
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Anexo F. Simulacion del analisis termodinamico en el sistema algebraico computacio-
nal MATLAB.

El programa principal se basa en la busqueda de un minimo de funciéon multivariable
no lineal restringida.

F1. Funcion de las restricciones de igualdad no lineal

function F= constraints(x)

global P Po K2 K3 M_C M_H M_O fhi_H20 fhi_CO fhi_CO2 fhi_H2 fhi_CH4
F=[((fhi_CO2*x(3)*fhi_H2*x(4))*(fhi_CO*x(2)*fhi_H20*x(1))*-1)-K2;
(((P/Po)A-2)*(fhi_CH4*x(5)*fthi_H20*x(1))*((fhi_CO*x(2))*-1)*(fhi_H2*x(4))"-3)-K3;

%EIl numero total de moles de cada atomo debe ser igual que a la entrada del reactor.
X(6)*x(2) + x(6)*x(3) + x(6)*x(5)- M_C;

2*X(6)*x(4) + 4*x(6)*x(5) + 2*x(6)*x(1)- M_H;

X(6)*x(2) + 2*x(6)*x(3) + x(6)*x(1)- M_O;

X(1)+X(2)+x(3)+x(4)+x(5)-1];

end

F2. Funcién de restricciones no lineales

%Deben devolver dos salidas. La primera salida corresponde a las desigualdades no lineales, y la segunda corresponde a
las igualdades no lineales.

function [c,ceq] = fminconstr(x)
c(1)= x(6)"x(5)-(1-x(6)"x(3));
c(2)= x(6)"x(5)-((1/3)*(1-z +(y/2)+x(6)*X(3)));

ceq= constraints(x); % the fsolve objective is fmincon constraints

end

F3. Ecuacién de Peng Robinson
function [Tr,Pr,m,alfa,a,b,A,B,Z_i,fhi] = PengRobinson(Tc,Pc,w,MW,Liquido)

globalPRT

% Variables reducidas
Tr=T/Tc;
Pr=P/Pc;

% Parametros de la EOS

m =0.37464 + 1.54226*w - 0.26992*w."2;
alfa = (1 + m.*(1 - sqrt(Tr))).*2;

a = ((0.45724*(R*Tc).”2)/Pc); %*alfa;
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b = (0.0778*R*Tc)/Pc;
A = (a.*alfa*P)/(R*T).A2;
B = (b*P)/(R*T);

% Factor de compresibilidad
%Devuelve la raiz del polinomio representado por una columna del vector
Z_i = roots([1 -(1-B) (A-2*B-3*B."2) -(A*B-B.72-B.*3)]);
ZR=[];
%Se obtienen tres soluciones; la del medio no tiene significado fisico
fori=1:3
if isreal(Z_i(i));
ZR =[ZR Z_i(i)];
end
end

if Liquido ==
Z_i = min(ZR);
else
Z_i=max(ZR);
end

% Coeficiente de fugacidad
fhi = exp(Z_i- 1 - log(Z_i-B) - A/(2.*B*sqrt(2))*log((Z_i+(1+sqrt(2))*B)/(Z_i+(1-sqrt(2))*B)));

%if isreal(fhi)
% density = [J;
% density =@(MW,Z)P*MW/(Z*R*T);

Y%result = [Z,fhi, density];
Y%else
%'No real solution for "fhi" is available in this phase'
Y%result=['"N/A" 'N/A' 'N/AT,
% end

end

F4. Analisis termodinamico principal

%% Se llaman los codigos base para calcular los valores de phi

ifk ==1;
%% Se llaman los cédigos base para calcular los valores de phi

fun = @(x)0;

nonlcon = @fminconstr_idealGas;

opts= optimoptions(‘fmincon’,'Algorithm’,"interior point','FiniteDifferenceType','forward’,'MaxFunctionEvaluation',6000);
%'SpecifyObjectiveGradient',true,'SpecifyConstraintGradient',true,'Optimality Tolerance', 1e-
6),%'SubproblemAlgorithm','GradObj','on','CheckGradients',true,'HessianFcn',@hessianfcn,'cg’,'FunctionTolerance', 1e-
5,'StepTolerance',1e-5, FiniteDifferenceStepSize', 1e-5,'CheckGradients', true,

[x,fval,exitflag] = fmincon(fun,[1e-3,1e-3,1e-3,1e-3,1e-3,1e-31,[1,[1,[1.[1,[0,0,0,0,0,0],[],nonlcon,opts);
xi_initial= [x(1),x(2),x(3),x(4),x(5)];
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Anexo G. Simulacion del analisis sobre la cinética de las reacciones en el sistema alge-
braico computacional MATLAB.

G1. Resolver ecuaciones diferenciales no rigidas: método de orden medio

%% Se definen las variables independientes del problema
%Se define el intervalo de integracion,en cuyo caso se trata del volumen

tspan = [0 V]; %[ L] % %] mol/L]*%[L/min]=[mol/min]

FA0=CAO0*vo;

FB0=CBO0*vo;

FC0=CCO0*vo;

%Se definen las condiciones iniciales del problema; una condiciUn inicial para cada ecuaciUn definida en odefun.
u01=[FAO0 FBO FCO0 0 0 0 0 0];%[mol/min]

%% Se definen el sistema de ecuaciones diferenciales del problema

opts = odeset('NonNegative',1:8);

%[L,(mol/min)]
[t,u] = ode45(@(t,u) glucosa_lignina_volumen(t,u,yt,zt,yt_|,zt_I,Cto), tspan,u01,opts);
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Anexo H. Simulacion del analisis energético en el sistema algebraico computacional

MATLAB.

H1. Capacidad calorifica

function [Cp1] = heat_Capacity_entrada(q1,92,93,94,95,96,q7)
globalRT_e
%Use POWER (.*) for elementwise power.

fun= @(X)q1*xA-2 + q2*x*-1 + g3 + G4*XM + q5*X"2 + GB*X"3 + q7*XM;

Cp1_R=feval(fun,T_e);
Cp1=R*(Cp1_R); %[J/mol*K]

end

H2. Entalpia

function [H1] = entalpy_entrada(q1,92,93,94,95,96,97,b1,Hjo)

global TR T_e Tref
%Use POWER (.*) for elementwise power.
fun= @(x)-q1*x*-2 + g2*(log(x)/x) + g3 + (g4*x)/2 + (q5*x"2)/3 + (q6*x"3)/4 + (q7*x"4)/5 +b1/x;

H=feval(fun,T_e);
HO=feval(fun,Tref);

H1=Hjo + (H*R*T_e)-(HO*R*Tref);

End

H3. Calculo del HHV y LHV

%% Se calcula tanto el HHV como el LHV para la biomasa, a partir del HHV

%**HHV**
HHV=(0.2449*Carbono+0.8250*Hidrogeno)*10"6; % J/Kg

%Calor latente del vapor de Agua a 100 degC /Saturated vapour enthalpy
h_g= XSteam('hV_T",100); %% [ kJ/kg]

%**LHV**
LHV_biom=HHV-h_g*1000*((9*Hidrogeno/100)+(M/100)); % J/Kg
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Anexo I. Simulacidén del intercambio de calor por medio del método NTU en el sistema

algebraico computacional MATLAB.

En este apartado se incluye el aporte de un programa que permite la importacion de
los valores para las propiedades fisicas del agua de la Asociacion Internacional de las
Propiedades del Agua y el Vapor, las cuales se agregan al sistema algebraico compu-
tacional MATLAB usando una implementacién denominada XSteam (Holmgren, 2006).

[1. Propiedades fisicas del agua

%Se definen las propiedades de los componentes constantes

T_hot= Celcius_T(T_hot_in);
T_cold= Celcius_T(T_cold_in);

Cp_hot=XSteam('Cp_pT',250,T_hot);
k_hot=XSteam('Tc_pT',250,T_hot);
rho_hot=XSteam('rho_pT',250,T_hot);
ent_hot=XSteam('h_pT',250,T_hot);
v1_hot= XSteam('v_pT',250,T_hot);
u_hot=XSteam('my_pT',250,T_hot);

De igual forma, para la implementacion del método NTU se importa al sistema alge-
braico computacional MATLAB un programa elaborado que integra las relaciones para

varios tipos de intercambiadores compactos (Ali, 2014).

[1. Método NTU

function
[T_hot_out,T_cold_out,NTU,epsilon,Q_max,C_r]=HeatExchanger(m_dot_hot,c_p_hot,T_hot_in,m_dot_cold,c_p_cold,T_cold
_in,U,A,HE_Type);

% [T_hot_out,T_cold_out]=HeatExchanger(c_p_hot,m_dot_hot,T_hot_in,c_p_cold,m_dot_cold,T_cold_in,U,A,HE_Type);
% This function calculates the outlet temperatures of a heat exchanger

% using Epsilon-NTU method. This function uses effectiveness.m as a

% function and should have access to that function.

%

% The inputs are as follows:

% Hot Flow: ¢_p_hot, m_dot_hot, T_hot_in.

171



% Cold Flow: c_p_cold, m_dot_cold, T_cold_in.

% Heat exchanger design parameters: U,A, HE_Type.

%

% HE_Type defines the type of heat exchanger: (see reference)

% 'Parallel Flow'

% 'Counter Flow'

% 'One Shell Pass'

% 'N Shell Pass'

% 'Cross Both Unmixed'

% 'Cross Cmax Mixed'

% 'Cross Cmin Mixed'

%

% Reference:

% Frank P. Incropera, Introduction to heat transfer. New York:Wiley, 1985, Section 11.4.
% Programmer: Seyyed Ali Hedayat Mofidi (seyyed4li@yahoo.com)

C_hot = (m_dot_hot/60)*c_p_hot;

C_cold = (m_dot_cold/60)*c_p_cold;

C_min = min(C_hot,C_cold); % finds the flow with lower heat capacity and higher temperature change.
C_max = max(C_hot,C_cold); % finds the flow with higher heat capacity and lower temperature change.
C_r=C_min/C_max;

%To calculate NTU:
NTU = U*A/C_min;

%To calculate the Area

epsilon = effectiveness (NTU,C_r,HE_Type);
Q_max = C_min*(T_hot_in-T_cold_in);

Q = epsilon * Q_max ;

% epsilon=Q/Q_max;

T_hot_out=T_hot_in - Q/C_hot;
T_cold_out = T_cold_in + Q/C_cold;

end
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