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Resumen

En esta tesis se aborda el problema de la produccion de hidrégeno a través de la
gasificacion de la biomasa y se pretende contribuir a la solucion de dos problemas: el
primero es proporcionar una fuente de energia alternativa para la produccion de hidrégeno
como un vector energético y; el segundo es la limpieza del medio ambiente al liberarlo de

biomasa que eventualmente puede ser basura.

Concretamente, se uso el Reactor CREC Riser Simulator para la gasificacién de glucosa y
lignina a través de experimentos térmicos (sin catalizador) y cataliticos usando el
catalizador 20 % Ni/5 % La>Oa3/y-Al,Os. Se trabajé a la temperatura de 650 °C, con tiempo
de reaccion de 20 s, se variaron las relaciones vapor/biomasa y catalizador/biomasa, con
valores de 1 g/g, 1.5 g/g, 2 9/g, 2.5 9/g y 6.25 g/g, 12.5 g/g, 25 g/g, respectivamente.

Usando la ley de van’t Hoff y las expresiones de las constantes de equilibrio se dedujo un
modelo termodinamico para calcular las fracciones molares de los diferentes productos de
la reaccion. Se comprobo la validez de este modelo estudiando su comportamiento ante el
cambio de los valores de las variables temperatura (550 °C, 600 °C, 650 °C, 700 °C, 750 °C
y 800 °C) vy relacion vapor/biomasa (0.4 g/g, 0.6 g/g, 0.8 g/g, 1 g/g, 1.5 g/g, 2 glgy 2.5
9/9).

Los resultados del modelo termodinamico logran predecir las tendencias de las fracciones
molares de la mayoria de los compuestos y siempre son inferiores a los datos
experimentales. Por lo anterior, aln es necesario analizar mas las variables que lo afectan,
tales como el tipo de reacciones que se efecttan (incluyendo alquitranes), los valores
optimos de presidn, temperatura y cantidad de catalizador, desviaciones de la idealidad del

sistema reaccionante, etcétera.

De esta forma, esta tesis ha contribuido al conocimiento cientifico y tecnolégico para la
produccién de hidrégeno ya que las predicciones del modelo termodinamico permitiran
encontrar las mejores condiciones de operacion para el reactor y finalmente establecer

criterios para el escalamiento de un reactor a mayor tamafio.

Palabras Clave: Gasificacion de biomasa con vapor, Glucosa, 2-metoxy-4-metilfenol,

Modelo Termodinamico.



Abstract

This thesis deals with the problem of hydrogen production through biomass gasification
with the goal of contributing to the solution of two problems: the first one is the providing
of an alternative energy source with the production of hydrogen as an energetic vector; and
the second one is the cleaning of the environment, once it gets rid off of biomass that
eventually can be garbage.

Specifically, the Reactor CREC Riser Simulator was used for the gasification of glucose
and lignin, through thermal experiments (without catalyst) and catalytic experiments using
the catalyst 20 % Ni/5 % La>Oz/y-Al,O3. The work temperature was 650 °C and the
reaction time was 20 s, the steam/biomass and catalyst/biomass ratios were changed using
the values 1 g/g, 1.5 g/g, 2 g/g, 2.5 g/g and 6.25 g/g, 12.5 g/g, 25 g/g, respectively.

Employing the van’t Hoff law and the expressions for the chemical equilibrium constant, a
thermodynamic model was deducted to calculate the molar fractions of the different
reaction products. The model was validated studying its behavior with the change of the
values of the temperature (550 °C, 600 °C, 650 °C, 700 °C, 750 °C y 800 °C) and
steam/biomass ratio (0.4 g/g, 0.6 g/g, 0.8 g/g, 1 g/g, 1.5 g/g, 2 and 2.5 g/g).

The results of the thermodynamic model can predict the tendencies of the molar fractions of
the majority of the compounds and always they are lower than the experimental data. Then,
still it is necessary to analyze more the variables that affect it such as type of reactions that
are carried out (including tars), the optimum values of pressure, temperature and amount of

catalyst, deviations from the ideality of the reacting system, etc.

In this way, this thesis has contributed to the scientific and technological knowledge for the
hydrogen production inasmuch as the thermodynamic model predictions will allow find the
better operating conditions for the reactor and establishing criteria for the scaling up of the

reactor.

Keywords: Steam Gasification of Biomass, Glucose, 2-methoxy-4-methylphenol,

Thermodynamic Model.
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CAPITULO 1. INTRODUCCION

1.1 Generalidades

El aumento de la poblacion mundial trae consigo el incremento en la demanda energética,
causado tanto por la industrializacion como por el mejoramiento en la calidad de vida de la
sociedad [1]. En este sentido, los combustibles fosiles han servido como fuente primaria
para obtener toda esa energia, sin embargo, generan compuestos toxicos que contribuyen al
calentamiento global [2,3,4], otro inconveniente es que son finitos. Es por ello que es
necesario buscar fuentes alternas de energia, tales como: edlica, hidraulica, geotérmica,

nuclear y solar.

Este tipo de fuentes energéticas, aunque tienen mucho potencial, tienen desventajas
significativas y en algunos casos las tecnologias respectivas no estan adecuadamente
desarrolladas: son necesarias altas velocidades de viento para aprovechar la energia edlica;
las celdas solares no funcionan de noche; las energias geotérmica e hidraulica solo pueden
ser aprovechadas en lugares donde existe el recurso natural; la energia nuclear ha sido muy
controversial y a pesar de toda la tecnologia instalada atn representa un pequefio porcentaje
del abastecimiento al consumo global de la sociedad. La razdn mas importante del
ineficiente uso de las fuentes renovables de energia es la falta de tecnologia apropiada para

su aprovechamiento en el mercado [5].

El inminente agotamiento de hidrocarburos fésiles lleva a considerar como posibles
combustibles alternos a tres candidatos: bioetanol, biodiesel e hidrogeno. Los primeros dos,
se han investigado y los resultados indican que su potencial como combustibles es grande
[6]. Este tipo de biocombustibles pueden ser producidos a traves de fuentes renovables de
energia y esta caracteristica los hace mas interesantes comparados con otro tipo de energias
como la nuclear, el petréleo y el carbono, debido a que involucra el reciclaje de residuos

organicos y previene la contaminacion ambiental [7].

Por otro lado, se ha encontrado que el hidrégeno es un combustible alterno que reporta
resultados y aplicaciones favorables; cuenta con alto poder calorifico, su ciclo de
combustién es el mas limpio ya que tiene como Unico producto vapor de agua [6,8], ademas

es un elemento abundante en la naturaleza.



AUn asi, el hidrégeno, no se encuentra en forma elemental, sino como parte de moléculas
como el agua y/o hidrocarburos [9]. Actualmente uno de los principales problemas a los
que se enfrenta su produccion es que el 95 % se obtiene por el reformado de combustibles
fosiles y s6lo el 5 % restante es por medio de fuentes de energia alterna tales como biomasa
[6]. Es por ello que se requiere disminuir la dependencia energética con respecto a los
combustibles fésiles, por lo que es necesario disefiar métodos sostenibles, que no

provoquen contaminacion y que cumplan con el objetivo final.

1.2 Hidrégeno

El hidrégeno se considera un vector energético con elevado poder calorifico ya que tiene la
densidad energética méas grande de todos los combustibles y portadores de energia [3]. El
rendimiento energético del hidrégeno es de 122 kJ/kg, alrededor de 2.75 veces mas
grande que otros hidrocarburos usados como combustibles [10].

Aunque el hidrégeno se usa principalmente en refinado de petroleo, produccion de amonio
y en menor medida en el refinado de metales, se han estudiado posibilidades para usarlo
como combustible en diversas aplicaciones, de manera que puedan sustituir por completo a
los combustibles fésiles. Particularmente, el uso de hidrogeno en el area de transporte,
ofrece beneficios inmediatos, en cuanto a la reduccion de la contaminacién ambiental y la

limpieza del medio ambiente [11].

El hidrégeno se produce a traves de varios métodos, tales como: reformado de gas natural,
electro-quimico (disociacién de agua en oxigeno e hidrégeno usando una corriente
eléctrica), biolégico (algas y cianobacterias disocian el agua en presencia de luz solar,
como producto del proceso metabdlico natural), fotocatalitico (disociacion del agua usando
luz solar y catalizadores semiconductores) y gasificacién de biomasa [4,9]. Algunos de
estos métodos ofrecen mejores beneficios para el medio ambiente en cuanto a bajas
emisiones de CO; [12,13].

Producir hidrégeno a través del reformado de metano implica depender de los
hidrocarburos fosiles y esto es precisamente lo que se pretende evitar con el uso de energias

alternativas, por otra parte, el método electroquimico implica un elevado costo de energia



eléctrica [6]. Aunque el método de disociacion del agua por fotocatélisis heterogénea tiene
un gran potencial, la tecnologia ain no estd completamente desarrollada y todavia se

requieren muchos estudios y a la fecha la produccion de hidrégeno ha sido muy limitada.

Para disminuir la formacion de productos contaminantes, debe considerarse la produccion
de hidrégeno a partir de fuentes sostenibles de energia, las cuales son llamadas métodos
verdes de produccion de hidrogeno. Entre las fuentes renovables de energia para la
obtencion de hidrdgeno (biomasa, energia solar, energia edlica y energia hidroeléctrica),

sOlo la biomasa puede generar hidrégeno directamente [14].

El uso de biomasa como fuente alterna de energia para producir hidrégeno, ha sido objeto
de estudio de numerosas investigaciones [1] debido a su abundancia en la naturaleza y
considerarse con emisiones neutras de CO3, ya que éste es utilizado por las plantas durante
la fotosintesis [3]. La gasificacion de biomasa con vapor parece ser un modo efectivo de
producir hidrogeno [15] sin dejar huella alguna de carbon en el ambiente, es una forma
atractiva para la conversion de carbon renovable a energia. El gas producido a partir de este
proceso puede potencialmente sustituir al gas natural y al gas de sintesis derivados del
carbon [16].

1.3 Biomasa

La biomasa almacena energia quimica en forma de carbohidratos debido al proceso de
fotosintesis que combina la energia solar y el didéxido de carbono. Se encuentra disponible
en la naturaleza en diferentes formas tales como: residuos agricolas y forestales, lefia,
partes organicas de desechos municipales, etcétera. Por lo anterior, existen diversos
métodos para la conversion de biomasa en compuestos utilizables, dependiendo de las
caracteristicas de la biomasa y las aplicaciones finales [1]. Si la biomasa se utiliza para la
produccién de hidrogeno, no solo se protege al medio ambiente, si no que provee una

fuente sostenible de hidrogeno [14].

Existen dos formas para producir hidrogeno a partir de biomasa: mediante procesos
termoquimicos o procesos bioquimicos. Sin embargo, aunque los procesos termoquimicos

son menos selectivos y generan un cierto rango de productos, la eficiencia total (energia-



hidrdgeno) de los procesos termoquimicos es méas alta (~52 %) y el costo de produccion es
mas bajo comparados con los procesos bioquimicos [11,14].

En la actualidad, la produccion de hidrogeno a través de biomasa se lleva a cabo mediante
procesos termoquimicos incluyendo: pirdlisis rapida seguida de reformado de carbdn con

vapor, gasificacion con agua super critica y gasificacion con vapor [14].

1.3.1 Pirdlisis rapida seguida de reformado de carbon con vapor

La pirdlisis convierte materia organica en solido (carbon), liquido (aceite) y gas por medio
de calentamiento en ausencia de oxigeno. Se lleva a cabo en el rango de temperatura de 400
a 600 °C y puede ocurrir a presion atmosférica, aunque se prefiere trabajar con presiones
altas [17]. La pirdlisis se clasifica en torrefaccion o pirélisis media, pirolisis lenta y pirélisis
rapida [14].

La descomposicion de la biomasa por medio de pirolisis se resume en la reaccion quimica

calor
biomasa — H, + CO + CO, + HCyq4s.5 + alquitran + coque 1)

La pirdlisis rapida convierte una fraccion significante de biomasa en liquido. Para favorecer
la produccion de gases, especialmente de hidrdgeno, es necesario tener alta temperatura,
alta velocidad de calentamiento y largo tiempo de residencia de la fase volatil. Ademas
tiene como desventajas: baja eficiencia, produccion de alquitran, de coque y poca cantidad

de productos gaseosos [14].

1.3.2 Gasificacion con agua super critica

La diferencia entre SCWG Yy otros tipos de gasificacién termoquimica se relaciona con el
medio de gasificacion en el proceso, tales como SCW, gas inerte y/o vapor. La SCW tiene
un rol dual, se utiliza como medio y como reactante debido a la generacion de los iones H+
y OH- que dan paso a las reacciones de hidrolisis y pirdlisis, ademas, a temperaturas

elevadas se producen radicales libres [3].

Cuando la presién y la temperatura supera el estado critico del agua (22.1 MPa y 374 °C)

las fases gas y liquida se vuelven miscibles. EIl agua se convierte en oxidante y reacciona



con la biomasa; las moléculas de oxigeno del agua se transfieren a los atomos de carbono
de la biomasa. El CO reacciona con vapor y produce didxido de carbono e hidrogeno por la
reaccion de gas de sintesis. Los atomos de hidrogeno del agua y de la biomasa quedan
libres y asi se genera el hidrégeno. Es adecuado para biomasa con alto contenido de
humedad, pero el costo de produccién de hidrdégeno es varias veces mas alto que el
hidrégeno producido por el reformado de metano por vapor [14].

1.3.3 Gasificacion con vapor

La gasificacion se lleva a cabo en un ambiente deficiente de oxigeno y requiere calor. Es
necesario un medio de reaccion que puede ser aire, oxigeno, vapor sub critico o una mezcla
de estos. Los objetivos son: remover el azufre y el nitrégeno del combustible y prevenir que
vayan a la atmosfera; aumentar el valor calorifico del combustible con la remocion de
componentes no combustibles como nitrogeno y agua; reducir la relacion masa

carbono/hidrégeno en el combustible [14].

De los tres métodos mencionados, la gasificacion de biomasa ha sido considerada como el
proceso mas atractivo para la produccion de energia debido a que tiene una mejor
conversion a productos finales como calor, electricidad, combustibles de transporte, etc.
[1]. Por lo tanto, en esta investigacion, se usard la gasificacion para la produccion de

hidrogeno a partir de biomasa.

1.4 Proceso de gasificacion de biomasa

La gasificacion se refiere a la oxidacion parcial de biomasa para producir gas de sintesis. El
proceso se lleva a cabo a temperaturas en el rango de 750 °C a 900 °C y la composicion del
gas de sintesis depende del agente gasificante que puede ser aire, vapor o vapor/CO.. [17].
La conversidn termoquimica (gasificacion) de biomasa en combustible en la presencia de
un oxidante (cantidad mas baja que aquella para la combustion estequiométrica) que se
lleva a cabo en un reactor llamado gasificador [1], tiene como productos principales:

hidrogeno (H2), mondxido de carbono (CO), didéxido de carbono (CO2) y metano (CHa) [3].

El proceso de gasificacion tiene cuatro etapas: secado, pirdlisis (devolatilizacion),
reduccién y combustion. Durante el secado, la biomasa libera la humedad; en la pirélisis se

remueven los compuestos volatiles en forma de CO, CO», hidrocarburos ligeros y alquitran;



en la reduccion se llevan a cabo reacciones entre los productos de la etapa de secado y
pirdlisis; en la combustion el coque se descompone para dar mas productos gaseosos [14].

La reaccion de gasificacion con aire se resume en la siguiente ecuacion:

Biomasa + aire

- H, + CO + CO; + Ny + CHy + HCiigeros y pesados + alquitran (2)
+ H,0 + coque

Mientras que, para la gasificacion de biomasa con vapor, la reaccion puede escribirse

como:

Biomasa + vapor 3)

- H, + CO + COy + CHy + HCjigeros y pesados T alquitran + coque

Durante la gasificacion de biomasa con vapor ocurre una secuencia de reacciones que se

muestran en la Tabla 1.1.

1.5 Factores que afectan la produccion de hidrogeno en la gasificacion con vapor

1.5.1 Tipo de biomasa

Toda la biomasa esta compuesta por celulosa, hemicelulosa y lignina, que se manifiestan en
diferentes cantidades de atomos. La biomasa compuesta en su mayoria por lignina y
celulosa tiene mejor rendimiento en productos gaseosos, la cantidad de hidrogeno aumenta.
La produccion de hidrégeno a partir de biomasa se basa en su naturaleza intrinseca, el

contenido de humedad y de basicidad [16].

Cuando se usa biomasa real, es necesario dar un pre tratamiento a la biomasa, antes de
alimentarla en un reactor de gasificacion, éste consiste en trituracion o redimensionamiento
de la materia en un tamafio manejable y en la reduccion del contenido de humedad por
medio del secado [18]. Numerosos estudios de gasificacion, han utilizado desde
compuestos modelo representativos de la biomasa hasta muestras de biomasa real (p. e€j.

pellets de madera, residuos forestales y agricolas) [19, 20, 21, 22].



Tabla 1.1 Tipos de reacciones que ocurren durante la gasificacion de biomasa [14].

Reaccion

AH (k]/ mol)

Tipo

Devolatilizacién primaria

Biomasa - CO + CO, + CHy + C,Hy + H,0 + C
+ alquitran primario(CHXOy)

Ruptura de alquitran y reformado

Alquitran primario
- CO0 +C0, + CHy + C,H, + H,
+ alquitran secundario

Reacciones homogéneas fase gaseosa

alquitran secundario - C + CO + H,

H, + 0.50, - H,0 —242 Combustion (oxidacion)
CO + 0.50, - €O, —283 Combustion (oxidacion)
CH, + 0.50, - CO + 2H, —-110 Combustion (oxidacion)
CH, + CO, — 2C0 + 2H, 4247 Reaccion de reformado
seco
CH, + H,0 - CO + 3H, +206 ReaCCngrd\fa'gfrmado
CO + Hy0 - CO, + H, ~40.9 Reacc;?r:‘te‘i‘?sgas de
Reacciones heterogéneas
C+0,-CO, —393.5 Oxidacion de carbon
C +0.50, - CO —123.1 Oxidacion parcial
C+C0, - 2C0 +159.9 Reaccion Boudouard
C + H,0 - CO + H, +118.5 Re(";‘CCié” heterogenea
e gas de sintesis
C+2H, - CH, _g875 Reaccion de produccion

de metano




1.5.2 Tamafio de particula

Cuando el tamafio de particula es pequefio, el &rea superficial por unidad de masa es mayor,
lo que favorece la transferencia de calor y masa entre las particulas y con esto, la eficiencia
mejora significativamente en las reacciones de gasificacion (reaccion Boudouard, reaccion
de gas de sintesis y las reacciones que implican la conversidn de carbén). La produccion de
H> y de CO aumenta y decrece la produccion de CO: al igual que la generacion de alquitran

y coque [14].

1.5.3 Temperatura

La temperatura es el factor determinante en el proceso de gasificacion, ya que con ella
aumenta la velocidad de calentamiento entre las particulas, lo que conlleva a la destruccion
efectiva de las mismas y por tanto, las reacciones de gasificacion son completas. El
rendimiento del producto gaseoso aumenta y con ello la cantidad de Hz, CO y CHa,
disminuyendo la cantidad de coque y favoreciendo la descomposicion de moléculas de
alquitran. Con la temperatura, aumentan el contenido de gas combustible y la produccién
de hidrogeno, ademéas mejora el poder calorifico y reduce la cantidad de alquitran [23]. Al
aumentar la temperatura hay una mejor descomposicion de coque y alquitran a través de la
reaccion Boudouard y el rompimiento térmico [14]. Sin embargo, se debe evitar
incrementar excesivamente la temperatura por los riesgos y costos que implica. Para
trabajar a condiciones Optimas, se deben buscar catalizadores que sean selectivos a la
produccién de hidrégeno y en la medida de lo posible, reduzcan la temperatura de

operacion.

1.5.4 Relacion Vapor/Biomasa (S/B)

Estudios previos demuestran que cuando la relacion S/B disminuye, aumenta la generacion
de carbdn sélido (C) y metano, los cuales son reformados con vapor para dar CO y H». Si la
relacion S/B es mayor, significa que se suministra mas vapor que biomasa, por lo tanto se
reducen las cantidades de C y CHs mientras aumenta la produccion de H. y COs,
disminuyendo la cantidad de CO. El aumento de vapor promueve la formacion de Hz en el
proceso de gasificacion de biomasa, sin embargo, el vapor en exceso tiene un impacto

negativo pues disminuye la temperatura y aumenta la produccion de alquitran [24].



1.5.5 Catalizador

El catalizador promueve las reacciones de gasificacion y ayuda a la destruccion del
alquitran, una vez que se optimizan las transferencias efectivas de calor y masa entre las
particulas. Estudios demuestran que los catalizadores con niquel y con 6xidos metalicos
alcalinos son mejores para las reacciones de gasificacion. El catalizador no afecta la
produccion del gas pero controla su composicion. Los catalizadores cuyo soporte es
alumina y la fase activa es niquel son mas activos en la gasificacion de carbdn a partir de
hidrocarburos ligeros [14]. Un catalizador debe tener alta eficiencia en la eliminacion de
alquitran, ser amigable con el medio ambiente (es decir, no producir contaminacién
secundaria), debe tener bajo costo y facil regeneracion. Investigaciones recientes han
demostrado que los catalizadores nanoestructurados (NisTiO7/TiO2/Ti) tienen una
eficiencia alta en el reformado de alquitran y cuentan con excelentes propiedades cataliticas
tales como buena estabilidad y buena actividad en condiciones de temperatura alta [25].

1.5.6 Relacion absorbente/biomasa

Algunos absorbentes para el CO. son rodio, 6xidos de aluminio, absorbentes con niquel,
absorbentes con metales, entre otros. La remocion de CO- del sistema de gasificacion altera
la composicion de equilibrio en el producto gaseoso con lo que se promueve la generacion
de un gas rico en Hy. Los absorbentes solidos presentan una mejor eficiencia que los
liquidos, para el proceso de gasificacion de biomasa es recomendado CaO como absorbente

[14]. Los parametros y sus efectos se resumen en la Tabla 1.2.

La presencia de alquitran en el producto gaseoso es completamente indeseada, ya que es
una mezcla compleja de hidrocarburos condensables que incluye compuestos de uno hasta
5 anillos aromaticos a lo largo de otros hidrocarburos oxigenados e hidrocarburos
aromaticos policiclicos (PAH). La formacion de alquitran representa una disminucién de la
eficiencia de la gasificacion ademas que puede condensarse y bloquear tuberias vy filtros del
equipo, causar deposicion de coque en el catalizador y con ello la desactivacion del mismo
[26].



Tabla 1.2 Pardmetros que afectan la gasificacion de biomasa con vapor [14].

Parametro

Descripcion

Efecto

Tipo de biomasa

Diferentes plantas,
especias, residuos.

La composicion del producto depende
de la naturaleza inherente de la biomasa
usada.

Tamafio de particula
de alimentacion

Dimension de las

particulas de biomasa

El tamafio en la alimentacion influencia
las condiciones de transferencia de
masa y calor, las cuales afectan la
composicién y los constituyentes del
gas producido.

la temperatura de Bajas temperaturas favorecen la
Temperatura del | gasificacion se produccion  de ,mgtano y coque.
. . Temperaturas ~ Optimas  para la
proceso considera después de la - "
zona de pir6lisis produccion de hidrogeno son 800-900
. °C
Relacion Masa de vapor/masa de Bajos S/B favorecen la produccion de

vapor/biomasa

biomasa

metano y coque. Altos S/B favorece la
produccioén de gas de sintesis.

Presion del proceso

La gasificacion ocurre a
presion constante en el
gasificador.

El equilibrio quimico indica que la
gasificacion se favorece a bajas
presiones y altas temperaturas; sin
embargo, no hay diferencia significativa
si el proceso se lleva a cabo en el vacio.

Pequefia cantidad de
materiales agregados al

El proceso sin catalizador tiene una baja

Catalizador [0CESO Dara aumentar produccién de gas y la formacion de
P P .. | alquitran.
la velocidad de reaccion
Materiales agregados en
- equefias cantidades
Relacion Peg Al remover el CO; aumenta Ila
. para  adsorber CO: ., e
absorbente/biomasa generado  durante el produccién de gas de sintesis
proceso

Comparado con la separacion fisica o el rompimiento térmico, la conversion catalitica de

alquitran parece tener mejor eficiencia debido a que puede convertir el alquitran en gas de

sintesis a la misma o méas baja temperatura que la gasificacién y sin la produccion de agua

residual, lo que mejorara la eficiencia de carbdn y la eficiencia del proceso entero [16, 26].
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1.6 Compuestos Modelo

En numerosas investigaciones se ha realizado la gasificacién de biomasa real, es decir, se
ha usado céscara de maiz, pellets de madera, residuos forestales, entre otros [14, 27]. Sin
embargo, para estudiar el proceso de gasificacion, es recomendable usar compuestos
modelo de la biomasa, éstos deben ser componentes representativos de la biomasa real [19].
Por lo anterior, en esta tesis se usaran los siguientes compuestos modelo durante la

realizacion de experimentos.

La lignocelulosa forma una red compleja en la pared celular vegetal que se mantiene unida
por medio de enlaces covalentes, puentes intermoleculares y fuerzas de Van der Waals. La
lignocelulosa de la biomasa contiene 30 % - 60 % de celulosa, 20% - 40% de hemicelulosa
y 15 % - 25 % de lignina [3]. Entonces, la celulosa es el constituyente carbohidratado mas

abundante en la biomasa.

La celulosa es un polimero de glucosa con repetidas unidades de CsH10Os unidas por
enlaces B-glicosidicos (Figura 1.1). En base a esto, la glucosa ha sido elegida como

compuesto modelo para la celulosa contenida en la biomasa.

OH
OH H
H
H o
CH,0H
glucose ~

Figura 1.1 Enlaces quimicos en un polimero de celulosa [24].

Por otro lado, la lignina es el mayor constituyente no carbohidratado, de estructura
polifendlica, de la biomasa. Es conocida como la mayor contribuyente de la formacion de
alquitran durante el proceso de gasificacion. Es una sustancia altamente polimérica, con una
compleja estructura aromatica de enlaces cruzados (Figura 1.2). El 2-metoxi-4-metilfenol
es un monomero tipico de la estructura de la lignina y ha sido seleccionado como

compuesto modelo en la representacion de la lignina contenido en la biomasa.
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Figura 1.2 Enlaces quimicos de un polimero de lignina [24].

1.7 Expectativas de la gasificacion de biomasa con vapor

Por lo anterior, se ha elegido desarrollar en esta tesis el estudio de la produccion de
hidrogeno a través de la gasificacion de compuestos modelo glucosa y 2-metoxi-4-
metilfenol, con el objetivo de realizar un estudio cientifico que permita entender el
comportamiento de las reacciones quimicas que se verifican durante el proceso de
gasificacion. La meta final es disponer de una técnica para obtener energia de material de
residuo que podria ser basura organica. Con esto se pueden resolver dos problemas

simultdneamente: la limpieza del medio ambiente y la produccién de energia.

Para mejorar y fundamentar cientificamente la tecnologia de la produccién de hidrogeno a
través de la gasificacion de la biomasa, es necesario buscar catalizadores mas eficientes y
prototipos de reactores Optimos a pequefia escala, que combinen el contacto catalizador-
biomasa, transporte de calor bajo una hidrodinamica y tiempo de residencia adecuados, tal
que sea posible obtener datos experimentales confiables para estimar parametros fisicos y
quimicos que permitan realizar un adecuado modelamiento cinético y termodinamico para
eventualmente proponer criterios de escalamiento a unidades de mayor tamafio, con lo cual
se habra desarrollado una tecnologia a escala industrial para producir hidrégeno y esto sera

una contribucién muy importante para resolver el problema del abastecimiento de energia.

Por la discusién anterior, a pesar de que todas las energias alternativas tienen ventajas y

desventajas, la gasificacion de biomasa con vapor reporta la produccién de hidrogeno sin
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dejar huella alguna de carbon en el ambiente, es una forma atractiva para la conversion de
carbon renovable a energia y el gas producido a partir de este proceso puede

potencialmente sustituir al gas natural y de sintesis, derivados del carbén.

En investigaciones previas [24] se ha producido hidrdgeno a partir de glucosa, obteniendo
fracciones molares de 0.48 a 650 °C, con el uso de catalizadores de niquel y de 0.52 a 700
°C con el mismo catalizador. Sin embargo, sin catalizador, la fraccion molar de hidrogeno
ha resultado ser 0.45, todos los casos para 20 s de reaccién y relacién vapor/biomasa (S/B)
de 1.0.

Usando 2-metoxi-4-metilfenol, como compuesto modelo, se ha obtenido una fraccion molar
de 0.44 a 650 °C usando el catalizador de niquel y 0.48 700 °C con el mismo catalizador
para 20 s de reaccion y S/B de 1.5. Se considera que la produccion de hidrégeno se puede
incrementar modificando la relacion vapor/biomasa, la cantidad de catalizador y sera
necesario realizar un estudio termodinamico para proponer un modelo que permita predecir

resultados experimentales sin necesidad de efectuar experimentacion.
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1.8 Hipdtesis

Realizando experimentos con 2-metoxi-4-metilfenol en el Reactor CREC Riser Simulator y
el catalizador 20 % Ni/5 % La20s/y-Al2O3, se obtendran fracciones mol de hidrdgeno
superiores al 0.45. El efecto de las variables temperatura y vapor/biomasa, en el proceso de
gasificacion, serd predicho por un modelo termodindmico deducido y basado en las
ecuaciones de la constante de equilibrio de reaccion.

1.9 Objetivos

1.9.1 Objetivo general

Estudiar la produccién de hidrégeno a través de la gasificacion de los compuestos modelo
de biomasa, glucosa y 2-metoxi-4-metilfenol, usando el reactor CREC Riser Simulator y el
catalizador 20 % Ni/5 % La>Os/y-Al,O3, modificando los valores de las variables:
temperatura, relacion vapor/biomasa y relacion catalizador/biomasa. Deducir y resolver un

modelo termodindmico para comparar los resultados con los datos experimentales.

1.9.2 Objetivos particulares

1. Realizar experimentos en el reactor CREC Riser Simulator sin catalizador, usando
glucosa como compuesto modelo de biomasa variando la temperatura (600 °C y 650
°C), para un tiempo de reaccion de 20 s, una relacién S/B = 1.0 g/g y relacion Cat/B
=25 g/g.

2. Realizar experimentos en el reactor CREC Riser Simulator con catalizador 20 %
Ni/5 % La20s/y-Al,03 usando glucosa y 2-metoxi-4-metilfenol como compuestos
modelo y modificando los valores de las variables: temperatura (600 °C y 650 °C),
relacion de vapor/biomasa (S/B = 1.0 g/g, 1.5 g/g, 2.0 g/g y 2.5 g/g), la relacion
catalizador/biomasa (6.25 g/g, 12.5 g/g y 25 g/g), para un tiempo de reaccion de 20
S.

3. Deducir y resolver un modelo termodinamico para encontrar la fraccion mol de cada
compuesto obtenido durante la gasificacion de la biomasa y compararla con los

datos experimentales.
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CAPITULO 2. ANTECEDENTES
En este capitulo se presentan y discuten los resultados que han obtenido diversos grupos de

investigacion para producir hidrogeno a través de la gasificacion de biomasa.

2.1 Investigaciones en la gasificacion de biomasa

Reddy y col. [3], estudiaron la gasificacion de glucosa y lignina. Encontraron que el Hz es
el producto mayoritario de la gasificacién de celulosa y glucosa, mientras que el CH4 es el
producto mayor de la gasificacion de lignina con agua super critica. La presencia de
catalizadores mejora el rendimiento de hidrégeno en condiciones sUper criticas. Ademas se
encontrd que los reactores discontinuos (por lotes) son adecuados para estudiar el desarrollo
y el mecanismo de reaccion, mientras que los reactores tubulares son éptimos para estudios

parametricos.

Fushimi y col. [19] estudiaron los perfiles de evolucion de gas y alquitran en la gasificacion
con vapor de muestras modelo usando un reactor diferencial de lecho movil de flujo
cruzado. Se gasificaron mezclas de compuestos modelo (celulosa, xilano y lignina). Los
resultados mostraron que, la adicion de xilano a la mezcla, mejora la produccién de CO.,

CO, CHas y Hz, ademas, acelera el rendimiento de alquitran y CO. solubles en agua.

Las investigaciones de Prasad y col. [21] se han enfocado en la gasificacion de biomasa
lignocelulésica en forma de pellets. Este compuesto es un sub producto de la industria del
procesamiento del biodiesel. Los experimentos se llevaron a cabo en un gasificador de
corriente descendente con pellets de 17 mm y 11.5 mm de didmetro y longitud en el rango
de 10-60 mm. Los resultados indicaron que no puede lograrse la gasificacion completa de
los pellets de 17 mm, debido a su poca porosidad y la presencia de gradientes térmicos
dentro de los pellets. Por otro lado, la eficiencia del gasificador fue de 73 % para pellets de
17 mm, mientras que para los de 11.5 mm, la eficiencia fue de 95 %. También se encontrd
que, para diametros menores de pellets, el valor calorifico del gas producido es mayor
(4.66 MJ/Nm®) comparado con didmetros mayores (3.98 MJ/Nm?®). Ademas, durante la
gasificacion de pellets de didmetro pequefio, la formacion de alquitrdn fue menor

comparado con pellets mas grandes.

15



Fremaux y col. [28] usaron un reactor formado por un gasificador (3.5 m de alto por 0.3 m
de diametro), un tanque de almacenamiento (10.2 m®), un cicldn, filtro de metales y un
sistema de enfriamiento. Se usaron particulas de silice como lecho inerte para promover la
disociacidn del alquitran, de forma tal que su concentracion sea despreciable (10 g de silice
por experimento). Se estudi6 el efecto de la temperatura del reactor, relacion S/B, el tamafio
de particula de la biomasa y el tiempo de duracién del proceso. Se encontré que la
produccion de Hz aumenta con la temperatura y el tiempo de reaccion de 43 a 59 g Ha/kg
madera. También se encontr6 que el contenido de alquitrdn disminuye al aumentar la
temperatura, ademas, una disminucién en el tamafio de particula de biomasa mejora

significativamente la produccién de hidrogeno hasta 68 g Ha/kg madera.

Abuadala y col [29] investigaron la gasificacion de biomasa (aserrin) en un rango de
temperatura de 1000 K a 1500 K, usando un flujo de vapor como medio de gasificacion. Se
encontré que la produccion de H: a partir de la gasificacion de biomasa con vapor, depende
de la cantidad de vapor y biomasa alimentados al gasificador, asi como de la temperatura de
operacion. Para el rango de flujo de alimentacion de biomasa de 10 kg/s a 32 kg/s, el
rendimiento de hidrogeno fue de 80 g Ho/kg de biomasa a 130 g Hz/kg de biomasa, Por otro
lado, para un flujo de vapor de 4.5 kg/s, el hidrégeno varia de 51 % a 63 %, mientras que

para 6.3 kg/s de vapor, varia de 51 % a 53%.

Song y col. [27], estudiaron el proceso de produccion de hidrégeno por gasificacion de
biomasa en un sistema de lechos fluidizados interconectados. Este sistema separa el
proceso de combustion y el de gasificacion, es un equipo a escala de laboratorio. Se estudio
el efecto de la temperatura del gasificador, la relacién S/B, la composicion del gas de
sintesis, la gasificacion y combustion de carbono y la utilizacidn del carbono de la biomasa.
Los resultados indicaron que es posible obtener un alto rendimiento y gran contenido de
hidrogeno mediante la interconexién de lechos fluidizados. Ademas encontraron que el H»
disminuye al aumentar la temperatura en el gasificador mientras que el CO incrementa. La
relacion S/B tiene un débil efecto en la composicién del gas de sintesis. Para la temperatura
del gasificador de 820 °C, se alcanza el maximo valor en la produccién de hidrogeno de
50.02 % a una relacion S/B de 1.4, ademas el contenido de alquitran disminuye al aumentar

la relacion S/B.
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Florin y col. [30], estudiaron la gasificacion de biomasa con vapor y con captura de CO..
Investigaron el efecto de la temperatura, la presion, la relacion S/B y la relacion
absorbente/combustible. Realizaron un modelo termodindmico de equilibrio con 45
especies gaseosas Y seis especies solidas, del cual obtuvieron que la maxima concentracion
de H. en la mezcla de gases producida, es de 83 % mol usando CaO como absorbente de
COs.. Se encontro una relacion S/B 6ptima de 1.5 y una relacion Ca:O de 0.9 que mostrd ser
eficiente en la captura de CO, y maximizando asi, la produccion de H>. EI modelo
termodinamico se compar6 con la pir6lisis de celulosa y la reaccion entre CaO y COa. Los
experimentos se realizaron en un analizador termogravimétrico acopado con un
espectrometro de masas (TGA-MS). Se encontraron limitantes en el modelo debido a que
no predice la formacién de todas las especies involucradas en la pir6lisis de celulosa y
tampoco predice la disminucion en la reactividad de CaO con CO». Estas limitaciones se
atribuyeron a mecanismos de reaccion que no estan en equilibrio posiblemente asociados a
efectos cinéticos y de transferencia de masa. Demostraron que el modelamiento del
equilibrio termodindmico es una herramienta importante para un andlisis eficiente de

variables de reaccion.

Udomsirichakorn y col. [31], estudiaron la gasificacion de biomasa con CaO en un sistema
de gasificacion quimica (chemical looping gasification) (CLG) para la produccion de
hidrégeno con captura de CO: in situ y la reduccion de alquitran. Se realizd una
comparacion entre CaO-CLG, gasificacion quimica basada en arena (sand-CLG) y CaO-
gasificacion de lecho fluidizado de burbujeo (CaO-BFBG). Se encontrd que la
concentracion maxima para CLG de H» fue de 78 % y la minima de CO- de 4.98 %. Por
otro lado, el valor mas bajo de alquitran fue de 2.48 g/Nm?® para CaO-CLG mientras que
para Sand-CLG y CaO-BFBG fue de 68.5 % y 26.71 g/Nm®.

Hejazi y col. [32], han estudiado la gasificacion de biomasa integrada con la captura de
CO2 en un lecho fluidizado dual. Se realizé un modelo en estado estacionario que considera
dos reactores acoplados, uno que calcina particulas de CaO y otro que gasifica con vapor la
biomasa y simultaneamente carboniza el absorbente. Se aplicé un modelo estequiométrico
en equilibrio. Otras investigaciones [33] se enfocaron en un novedoso sistema de

gasificacion de biomasa con recirculacion de CO» para mejorar la produccion de gas de
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sintesis, encontrando un valor éptimo de CO>/C alrededor de 0.1 a 0.2 para la gasificacion a
alta presién y baja temperatura.

Arena y col [34] estudiaron la gasificacion de biomasa para obtener gas de sintesis y usarlo
para producir electricidad. Se utiliz6 un gasificador de lecho fluidizado a escala de planta
piloto, con capacidad de alimentacion de 100 kg/h. Se realiz6 un estudio tecno-econémico
de dos equipos de generacion de energia, un motor de gas y una turbina de gas alimentada
externamente, donde el motor de combustion interna es la solucion méas fiable y

proporciona una alta tasa de rendimiento para la produccion de energia eléctrica.

Liao y col. [35] disefiaron y construyeron un receptor/reactor solar termoquimico para la
produccion de hidrogeno por gasificacion de biomasa con agua sUper critica. Se usé
glucosa como compuesto modelo y cascara de maiz como biomasa real. Se encontro que la
irradiacion directa normal (DNI) y la concentracion en la alimentacion tienen efecto
significativo en la gasificacion de biomasa con agua super critica. La maxima temperatura
de reaccion en el receptor/reactor solar fue de 650 °C, la cual es suficiente para gasificar
biomasa completamente con agua super critica resultando un porcentaje en volumen de
hidrogeno de 40 %. El equipo fue construido con 316 tubos de acero en espiral (5 mm d.i.
y 18 m longitud) y calentado con radiacion solar concentrada por un concentrador multi

platos de 10 kW disefiado por IEE, CAS, el cual es un equipo de escala industrial.

Li y col. [36] estudiaron la gasificacién de glucosa por medio de agua super critica (SCW)
en un autoclave de alta temperatura (volumen de 140 ml, hasta 923 K y 35 MPa) y con
catalizadores Ni-M/y-Al,Os (M = Cu, Co y Sn) preparados por el método de impregnacion
incipiente. Se encontrd que la produccion de hidrogeno mejoré significativamente con la
adicién de catalizadores de niquel con respecto a los experimentos sin catalizador de 1.5
hasta 11 mol/kg, ademas, la adicion de Cu en este tipo de catalizadores mejoré el
rendimiento de hidrégeno, debido a su alta actividad catalitica en la reaccidn de reformado
de metano. También, la adicion de Cu permite aligerar el sinterizado en los catalizadores
con Ni en la gasificacion con agua super critica. Por otro lado el Co resulté ser un excelente
promotor para el niquel en cuanto a la selectividad de hidrogeno hasta 60 %, comparado

con 20 % de selectividad sin catalizador.
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Furusawa y col. [22] realizaron la gasificacion de lignina usando el catalizador Ni/MgO
con agua super critica, usando un reactor de bomba con tubo de acero inoxidable
convencional. Los resultados indicaron que la fase formada por NiO-MgO reduce la
actividad catalitica en la produccion de hidrogeno. Se encontrdé que el carbén del gas
producido aumenta con la carga de Ni excepto para 10 % Ni/MgO a 773 K siendo ésta una
carga 6ptima de metal.

Xie y col. [37], estudiaron la produccion de gas de sintesis mediante gasificacion de
biomasa asistida con microondas. Se us6 un sistema de gasificacion compuesto por un
alimentador, un horno de microondas, un reactor de cuarzo con una capa absorbente de
microondas, condensadores y colectores de liquido y gas. Se usaron catalizadores de Fe, Co
y Ni soportados sobre Al,Os. Los resultados mostraron que las microondas son un método
de calentamiento efectivo para la gasificacion, se encontré que el catalizador Ni/Al2Os fue
el méas efectivo para la produccion de gas de sintesis y remocion de alquitran, para
produccién de hidrogeno se alcanzd un valor de 37 % vol con Ni/Al>O3, comparado con 22
% vol sin catalizador. Se alcanzdé un porcentaje de produccion de gas de 80 % y la
composicion del alquitran fue la mas simple cuando se usé Ni/Al,Oz como catalizador,
teniendo un valor de 65 % sin catalizador. Se encontro que la adicion de vapor promueve la

produccién y calidad de gas de sintesis.

Diaz y col. [38] analizaron un sistema de dos etapas de plasma de vapor a alta temperatura
para la produccion de hidrogeno a partir de biomasa. La primera etapa usa electrolisis de
descarga de incandescencia de contacto para convertir un electrolito en vapor. La segunda
etapa usa el vapor como un agente gasificante para producir plasma de vapor para gasificar
la biomasa. Se obtuvieron porcentajes molares de hidrogeno entre 52 % y 77 % a partir de

seis tipos de biomasa.

Su y col. [39] estudiaron la gasificacién de celulosa para probar que la reaccion interna de
oxigeno con carbon contenido en la biomasa es inevitable durante el proceso de
gasificacion de biomasa. Se probd que la reaccion de hidrogenacion y la conversion de

oxigeno de la biomasa en CO, siempre causa la formacion de carbono residual. Ademas,
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casi todo el oxigeno contenido en la biomasa pudo ser convertido en CO por efecto
catalitico, para luego formar CO: que, a su vez, seria metanizado. Esto indica que el
contenido de H> y gas de sintesis en el gas producido, no puede alcanzar el maximo
rendimiento tedrico. Se llevo a cabo la gasificacion de biomasa conectada en serie con la
gasificacion de carbono para darle un excelente enfoque a la conversion industrial de

biomasa a hidrégeno y gas de sintesis.

En sintesis, las investigaciones anteriores indican que se han usado reactores de diferentes
tamarios, desde escala de laboratorio hasta escala industrial, se han estudiado diferentes
tipos de biomasa, se han propuesto algunos modelos termodinamicos, etc. Sin embargo,
estos estudios son pocos y no han sido sistematicos, sino que mas bien, casos aislados y sin
continuacion. Tampoco se reportan investigaciones para obtener parametros cinéticos y
quimicos de la gasificacion de biomasa. En este sentido el reactor CREC Riser Simulator es
un equipo que permite obtener informacion fundamental para entender el proceso de
gasificacion de diversas biomasas y serd usado en esta tesis para realizar la gasificacion de
glucosa y lignina, proponer un modelo termodindmico y predecir las composiciones en la
fase gaseosa. Quedard como trabajo a futuro estimar parametros cinéticos, proponer

mecanismos de reaccion, determinar pasos controlantes, etc.

2.2 Investigaciones realizadas en el CREC-UWO

En el Chemical Reactor Engineering Center, University of Western, Ontario, Canada
(CREC-UWO), trabaja un grupo de investigacion en el tema de la gasificacion de biomasa
y han disefiado y patentado un prototipo de reactor a escala de banco para realizar
experimentos de gasificacion de biomasa con el objetivo de obtener informacion no
afectada por las resistencias al transporte de calor y masa y obtenidos en la medida de lo
posible en el sitio de reaccidn, correspondiendo a la etapa en que controla la reaccién
quimica. Han estudiado el efecto de las variables tiempo de reaccion, temperatura, relacion
vapor/biomasa (S/B), relacion catalizador/biomasa (Cat/B), han usado catalizadores en base
a a-AlOs y y-ALOz y los han combinado con promotores, han desarrollado modelos
cinéticos y termodinamicos para describir el comportamiento del sistema reaccionante. El
grupo de investigacion de la UAZ tiene una fuerte colaboracion con el citado grupo

canadiense CREC-UWO. Trabajaron con compuestos modelo (glucosa, lignina) y biomasa
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real, sin catalizador y usando diferentes catalizadores. Se propusieron modelos
termodindmicos y cinéticos que involucran balances elementales de C, H y O e

hidrocarburos hasta Cs.

Salaices y col. [40] construyé un modelo termodindmico para analizar el efecto de la
temperatura, tiempo de reaccion y relacién vapor/biomasa en la composicion del producto
gaseoso. Se usO glucosa (CeH1206) como compuesto modelo y se determiné una
temperatura de gasificacion 6ptima cercana a 700 °C y una relacion S/B entre 0.5 g/g y 0.7
g/g. Los experimentos se realizaron en el Reactor CREC Riser Simulator usando un
catalizador fluidizable de Ni-Al,O3. Se encontr6 que a tiempos de reaccién, mayores a 30 s,
las especies quimicas estuvieron cercanas al equilibrio y que el modelo describe

adecuadamente varios productos de reaccion.

Se prepar0 el catalizador 2.5 % Ni/a-alimina mediante impregnacion con humedad
incipiente y se realizaron experimentos de gasificacion de glucosa para relaciones S/B de
0.2 g/g, 0.4 g/g, 0.6 g/g, 0.8 g/g y 1 g/g, a temperatura de 700 °C y 30 s de reaccion para
experimentos térmicos y 5 s, 10 s, 20 s y 30 s para experimentos cataliticos. Para el modelo
termodinamico se consideraron las especies Hz, CO, CO2, H20, CH4, C, C2H4, C2Hs, C3Hs,

C4H10, CsH12 y CeHu4, basédndose en la reaccion general:

C,H, 0, + wH,0
2 aH, + BCO +yCO, + YH,0 + {CH, + QC + eC,H, + nC,H,  (5)
+ 0C3Hg + ACyHyo + tCsH,yy + vCoHy,

Se supuso que: la formacién de alquitran es despreciable debido a su baja concentracion;
las reacciones en fase gaseosa ocurren después de la volatilizacion de la biomasa y; estas

reacciones se consideran en equilibrio.

Se resolvio el sistema de nueve ecuaciones independientes no lineales con nueve
incdgnitas, usando el modelo de Newton-Raphson (NR). Se probé que a las condiciones de

operacién del CREC Riser Simulator y largos tiempos de contacto (p. ej. 30 s), el proceso
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no es controlado por la cinética de la reaccion. Por otro lado, se demostré que para tiempos
de contacto cortos (p. ej. 5 s) la gasificacion es limitada por la cinética.

Posteriormente, Salaices y col. [41] propusieron un modelo cinético usando celulosa como
compuesto modelo donde las velocidades de reaccidn para varias especies son el resultado
de la suma algebraica de las reacciones dominantes. El procedimiento de modelado incluy6
el desacoplamiento de los pardmetros cinéticos intrinsecos y las constantes de adsorcion.
Este tratamiento elimina la sobre parametrizacion con un correlacion de parametros exitosa.
Lo anterior es posible debido a que el reactor Riser Simulator esta disefiado para producir
datos de la reaccién no afectados por los procesos de transporte de masa y calor.

La regresion numérica de los datos experimentales permitio obtener parametros cinéticos
intrinsecos con intervalos estrechos mostrando que el modelo cinético propuesto describe
satisfactoriamente la conversion catalitica de glucosa bajo las condiciones de gasificacion

seleccionadas.

Mazumder y col. [42, 43] Estudid la gasificacion de glucosa como compuesto modelo de
biomasa usando el catalizador 20 % Ni/5 % La.Oz/yAl2Os. Las diferencias con respecto a
los catalizadores usados en estudios previos [40] son, en este caso, el uso de y-Al.O3 en vez
de a-AlOs, el uso de 5 % La>0s3, un mayor porcentaje de niquel y un procedimiento de

multi etapas para sintetizar el catalizador.

El catalizador 20 % Ni/5 % La20s/y-Al:O3 fue preparado mediante impregnacion a
humedad incipiente: se uso y-Al:O3 como soporte del catalizador, el cual fue modificado
afadiendo La203 usando como precursor La(NOz)3-6H20, enseguida se agregd Ni, usando
Ni(NO3)2-6H20; la pasta resultante se seca lentamente a 140 °C durante la noche. El polvo
seco fue reducido en un reactor de lecho fluidizado (CREC-UWO) a 700 °C (velocidad de
calentamiento de 3 °C/min) por 8 hr bajo un flujo de 10 % Hz/He. La carga de niquel se
hizo mediante impregnacién a multi etapas, es decir, las etapas de impregnacion, secado y

reduccidn se repitieron hasta obtener la carga deseada de metal.

Los resultados de la caracterizacion del catalizador 20 % Ni/5 % La>Oa/y-Al.O3 muestran

que segun las pruebas realizadas por BET; el Sasol y-Al.Oz es estable; después de la
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calcinacion a 700 °C, el area superficial solo se redujo de 193.39 m?/g a 179.73 m?/g. El
cambio en el tamafio de poro promedio y volumen de poro, también es pequefio. La adicion
de La>O3 en el soporte hasta un valor 6ptimo de 5 % mejora la resistencia del soporte
contra el sinterizado térmico, el area superficial del Sasol y-Al,Os mostr6 una ligera mejora
de 179.7 m?/g (para el Sasol y-Al,Os calcinado) a 182.7 m?/g para el 5 wt% La,Os/ Sasol y-
Al>O3. La adicion de Ni (hasta 20 wt%) en el soporte Sasol y-Al.O3 modificado con La;O3
permite un aumento en el area superficial y una disminucién en el didmetro de poro
comparado con el catalizador de Ni soportado en Sasol y-Al.O3, ademas este catalizador
muestra mejores propiedades texturales, como un mayor volumen de poro y una red de

poros mas estable.

La Figura 2.1 reporta los resultados de la difraccion de rayos X para Sasol y-AlOs y

catalizadores con este soporte.

Ii.‘:ai D (used)

mmw LAWA....M_

- 20% Mif 5% La,0,-Sasol (cat D)

Intensity (a.u)

| 20% Nif Sasol (Cat C)

Sasol y-Alumina

10 20 30 40 50 60 T0 &0 g0

20 (degree)
Figura 2.1 Difraccion de rayos X de cristales de Ni soportados en Sasol y-Alimina. *: y-Al.Os, O: Ni [43].

De acuerdo a JCPDS 10-0425, la baja densidad de los picos centrados a 206=37.6°, 45.8°,

67.1° son picos caracteristicos de y-Al,Os. Conforme se aumenta la carga de La>Os3, los
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patrones de difraccion muestran una reduccion en la intensidad de los picos de y-AlOs. Las
lineas de difraccion para las especias de La no se observan, esto indica que las especies de
La,Os estan incorporadas en la red de poro de y-Al.O3 0 bien, estan altamente dispersas en

la superficie como fases amorfas que contribuyen a cristales indetectables.

La figura muestra los picos para Ni (JCPDS 04-850) centrados en 20=44.4°, 51.8°, 76.4°.
Se observaron cristales de Ni de 15.4 nm después de la impregnacion de 20 % en Sasol y-
Al>O3 (Cat C). La estructura estable de Sasol y-Al,O3, gran area superficial y volumen de
poro ayuda en la formacion de cristales pequefios de Ni, ademas, la distribucién del tamafio
de poro del Sasol y-AlOs sugiere que la estabilidad de la red de poros y diametro de poro
mayor, facilita la dispersion de Ni sobre los poros del soporte. Por otro lado, la adicion de 5
% La»O3 reduce el tamafio de los cristales de Ni a 12.9 nm. Esto muestra el efecto benéfico
de la adicion de La>Os en la dispersion de Ni [43]. La Figura 2.1 también presenta los
resultados para el 20 % Ni/ 5 % La,Os/ Sasol y-AlO3 (Cat D) usado en la gasificacion de
2-metoxi-4metilfenol (12 experimentos y 11 etapas de regeneracion). Se observa que los
cristales de Ni permanecen practicamente constantes con tamafio de cristal de 13.1nm.
Ademas, los patrones de rayos X confirman la ausencia de carbon en la superficie del
catalizador. Estos resultados sugieren que el catalizador es estable para la gasificacion, con

vapor, de alquitran con una minima aglomeracion de cristales.

Respecto a la reducibilidad, dispersion y tamafio de cristales, los resultados muestran que la
reducibilidad incrementa con la incorporacion de 5 % La;Os, que también mejora la
dispersion de Ni debido a que disminuyen las interacciones metal-soporte; por lo tanto, se
forman pequefios cristales de Ni en la superficie del soporte. La adicion de La,Oz produce
una alta proporcion de sitios NiO facilmente reducibles, esto se debe a que inhibe la
formacion de NiAl:Os. La adicion de La2Os3 sobre Sasol y-Al:Oz disminuye la acidez y

mejora la basicidad del soporte.

Los experimentos se realizaron en el Reactor CREC Riser Simulator a 650 °C usando una
relacion S/B de 1.0 g/g y una relacion Cat/B de 12.5 g/g y 20 s de reaccién. Se observé que

los productos de gasificacion (H2, CO, CO2 y CH4) son congruentes con la termodinamica,
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teniendo que el rendimiento de los productos se aproxima al equilibrio mientras el tiempo

de reaccion aumenta.

La gasificacion de glucosa dio altos rendimientos de gas producido y conversién de carbén.
Estos resultados estuvieron muy cercanos al equilibrio termodindmico. El catalizador 20 %
Ni/5 % La,0a/ Sasol y-AlO3 tuvo una conversion de 95 % de carbon a temperaturas
menores de 700 °C con despreciable deposicion de coque. Ademas, dio una relacién H./CO
cercana a 2.0 la cual es muy importante para otros procesos. También realizd experimentos
usando lignina (2-metoxi-4-metilfenol) y obtuvo conversiones de carbén de 89.75 % con
una reduccion de alquitranes hasta el 5 % [42, 43].

Por la discusién anterior, es evidente que los diversos grupos de investigacion en el mundo
se han dedicado principalmente a la produccion de hidrégeno y/o gas de sintesis, usando
varias biomasas, tales como cascara de maiz, glucosa, restos de madera, etc. Algunos han
sido compuestos modelo y otros no. Han usado equipos de escala planta piloto, industrial y,
algunas veces, de laboratorio. Cuando se usan equipos con escala superior a laboratorio,
generalmente no es posible realizar estudios fundamentales para entender cientificamente el

proceso de gasificacion de biomasa.

También se han obtenido algunos modelos termodinamicos para interpretar los resultados,
los cuales tienen carencias, ya que no logran predecir todos los datos experimentales.
Ciertamente todo este trabajo realizado es muy importante ya que representa una evidencia
de que la produccion de hidrégeno se realiza a través de la gasificacion de biomasa. Sin
embargo, entender qué ocurre durante el proceso de gasificacion es completamente
necesario para disefiar procesos eficientes y econmicos y en ese sentido la aportacion de
CREC-UWO ha sido muy destacada ya que han patentado un reactor llamado CREC Riser
Simulator que permite obtener informacion adecuada para estudios cientificos, han
sintetizado y caracterizado catalizadores novedosos y han propuesto modelos cinéticos y

termodinamicos.

Sin embargo, aun es necesario seguir estudiando la produccion de hidrégeno en el reactor
CREC Riser Simulator a través de la gasificacién de la biomasa, porque como ya fue

comentado, se trata de un reactor a escala de banco, que tiene la configuracion adecuada
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que permite obtener datos experimentales no afectados por las resistencias fisicas al
transporte de calor y masa, que se pueden usar para obtener modelos cinéticos y

termodinamicos y estimar sus respectivos parametros fisicos y cinéticos.

Mazmunder [24] estudi6 la gasificacion de la 2-metoxi-4-metilfenol (lignina) para
diferentes temperaturas y una relacion S/B de 1.0 g/g. Entonces, ahora es necesario
continuar este trabajo, investigando el efecto de la relacién S/B a una temperatura de 650
°C. También es necesario adaptar el modelo termodindmico a los datos experimentales,
determinando el nimero de reacciones linealmente independientes, eliminando los
compuestos que no tienen concentraciones significativas y analizando el comportamiento

del modelo resultante en un rango amplio de las variables temperatura y relacion S/B.

Mas concretamente, es necesario realizar experimentos principalmente con lignina, usando
el catalizador 20 % Ni/5 % La2Oa/y-Al.03 y estudiar el efecto de las variables temperatura,
relacion S/B y relacion Cat/B en un rango amplio de valores: para la temperatura de 600 °C
y 650 °C, para la relacion S/B 1 g/g, 1.5 g/g, 2 g/g y 2.5 g/g, para la relacion Cat/B de 6.25
g/g, 12.5 g/g y 25 g/g. Disponiendo de esta informacion, se tendra un panorama mas amplio
del proceso de gasificacion y esto sera una contribucion al trabajo que se realiza en el
CREC-UWO-Canada, donde se han estudiado estas variables en rangos mucho mas

reducidos, usando principalmente glucosa como compuesto modelo.

De esta forma, los resultados de esta tesis seran una aportacion al trabajo que se realiza en
el CREC, con el cual se tiene colaboracion y al trabajo que se realiza a nivel mundial acerca
de la gasificacion de biomasa. Todo esto sera una contribucion significativa a la explicacion

cientifica del proceso de gasificacion de 2-metoxy-4-metilfenol.
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CAPITULO 3. METODOLOGIA EXPERIMENTAL
En esta seccion se presentan y describen las diferentes etapas de los procedimientos
experimentales: descripcion y operacion del Reactor RISER Simulator, y analisis de

muestras.

3.1 Reactor CREC Riser Simulator

El CREC Riser Simulator es un reactor de lecho fluidizado a escala de referencia con un
volumen de 50.7 cm®. Esta disefiado especialmente para la evaluacion de catalizadores y
estudios cinéticos bajo condiciones de lecho fluidizado y sera usado para realizar los
experimentos de esta tesis.

El disefio y ensamblado del CREC Riser Simulator se muestra en la Figura 3.1. Consta de
dos secciones: superior e inferior. Ambas partes permiten la carga y descarga del
catalizador en el reactor de una forma facil. La parte inferior tiene un hueco en forma de
media esfera donde se coloca el contenedor del catalizador. Dos mallas colocadas arriba y

abajo del contenedor, permiten el movimiento del catalizador, evitando que se salga del

mismo.
IMPELLER COOLING
JACKET S
IMPELLER
THERMOCOUPLE A ) IMPELLER
PORT : UPPER SHELL

‘ ANNULAR SPACE

— FOR GAS FLOW
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LOWER GRID
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JACKET GAS FLOW PATH RING

LOWER RETAINING

Figura 3.1 Vista seccional del reactor con detalles de ensamblado del contenedor del catalizador y el rotor.
Las lineas verdes muestran la trayectoria del flujo del gas cuando el rotor estd en movimiento [24].
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El disefio del reactor permite crear un espacio anular entre el contenedor y la parte interna
de las carcasas del reactor. Este espacio facilita la recirculacion de reactantes, productos y
acarreadores gaseosos por el movimiento de un rotor de alta velocidad (hasta 6000 rpm)
colocado sobre el contenedor del catalizador. Una vez que el rotor es puesto en movimiento
los gases son forzados a moverse hacia el exterior del contenedor y hacia abajo por la parte
anular entre las carcasas, permitiendo un régimen fluidizado del catalizador (Figura 3.1).

Un empaque metalico es usado para sellar las carcasas superior e inferior del reactor.

El CREC Riser Simulator opera en conjunto con otros accesorios (Figura 3.2), tales como:
la caja de vacio, valvulas de muestreo, un temporizador, dos transductores de presion, dos

controladores de temperatura y un sistema de analisis de gases.

@
ARGON AIR H2
® 2 (@@
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Riser Simulator

INJECTION il 35
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L
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BED

GAS
CHROMATOGRAPH

/ A
' SAMPLING —<—<—HELIUM
VALVE

VACUUM

HEATED J VENT

AUXILIARY BOX

Figura 3.2 Diagrama esquematico del Reactor CREC Riser Simulator. La valvula de cuatro puertos (4PV)
permite: i) el aislamiento del reactor para que la reaccién de gasificacion se lleve a cabo (cuando las lineas 2 'y
3 estan conectadas) y ii) la evacuacion del reactor (cuando las lineas 3 y 4 estan conectadas). Las dos valvulas

de seis puertos (6PV) permiten i) cargar los bucles de muestreo 5 y 19 con las lineas 18-5-6 y 6-19-16
conectadas y ii) dirigir la muestra hacia las columnas capilar y empacada del Cromatdgrafo de Gases a través

de las conexiones 7-5-8 y 17-19-10, respectivamente [42].
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La caja de vacio, es un cilindro de acero inoxidable con capacidad de 1098.8 cm® que se
conecta al reactor por una valvula de cuatro puertos que permite la conexién y aislamiento
entre el reactor y la caja de vacio. Un temporizador es conectado a un transmisor, el cual
opera con una valvula de cuatro puertos. EI temporizador es usado para fijar el tiempo de
reaccion para cada experimento. Inicia con la inyeccion manual de la alimentacion; cuando
el tiempo termina, las especies quimicas (reactantes y productos) son evacuadas del reactor
a la caja de vacio a través de la valvula de cuatro puertos. El proceso de evacuacion es
instantaneo debido a una diferencia de presion entre la caja de vacio y el reactor. La

reaccion termina con la evacuacion del reactor.

Cuenta con dos transductores de presion, uno para la caja de vacio y otro para el reactor.
Permiten monitorear la presion durante el experimento y asegurarse de que la evacuacion
del reactor es instantanea y completa. Los datos de presion del reactor y la caja de vacio se
guardan en disco de computadora usando una tarjeta personal de adquisicion Dag. Los
controladores de temperatura son usados para establecer y mostrar la temperatura de varias
partes del sistema: el reactor (superior e inferior), la caja de vacio, la chaqueta de

enfriamiento y algunas lineas.

La caja de vacio esta conectada con dos bucles de muestreo usando dos valvulas de seis
puertos que se llenan con los productos de reaccion. Esta trayectoria va de la caja de vacio
hacia la bomba de vacio y a venteo. La posicion INJECT del reactor, conecta los bucles con
el gas acarreador y manda la muestra al cromatdgrafo de gases y al espectrometro de masas
(GC/MS). La temperatura en la caja de vacio debe ser 195 °C a 250 °C para evitar la
condensacion de los productos. La temperatura de las lineas de transferencia de los
productos, conectadas a la caja de vacio y al GC/MS, debe ser 230 °C. En la literatura [44]

puede encontrarse una descripcion mas detallada sobre el CREC Riser Simulator.

La Figuras 3.3 muestra una vista del reactor cuando esta a) cerrado y b) abierto. En la
Figura 3.3b se pueden observar las carcasas inferior y superior del reactor, el hueco en
forma de media luna donde se coloca el contenedor, la caja de vacio en el fondo y el

sistema de enfriamiento del reactor.
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Figura 3.3. a) Reactor CREC Riser Simulator, vista frontal, b) Reactor CREC Riser Simulator, abierto.

3.2 Experimentos en el Reactor CREC Riser Simulator
En esta seccion se describe el procedimiento para realizar los experimentos en el reactor, la

secuencia con que fueron realizados y las condiciones de operacién seleccionadas.

El procedimiento para la realizacion de experimentos en el RISER Simulator se reporta con

detalle en el Apéndice |

3.2.1 Experimentos de gasificacion de glucosa

Se utilizé la glucosa como compuesto modelo para la gasificacion de biomasa, se llevaron a
cabo experimentos térmicos, es decir, sin usar catalizador y experimentos cataliticos. El
catalizador usado fue 20 % Ni/5 % La>Oa/y-Al,Os. El tiempo de reaccion fue de 20 s, se
uso una relacion S/B de 1.0 g/g y se utilizé helio como gas acarreador. En la Tabla 3.1 se

reportan las condiciones de operacion usadas en cada experimento.

3.2.2 Experimentos de gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol (lignina)

Se us6 el 2-metoxi-4-metilfenol como representacién de la lignina y compuesto modelo
para la gasificacion de biomasa. Los experimentos fueron cataliticos, usando el catalizador
20 % Ni/5 % La>0s/y-Al0Os. La temperatura de reaccion fue de 650 °C, tiempo de reaccion

de 20 s y usando helio como gas acarreador.
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Tabla 3.1 Condiciones de operacion para experimentos de
gasificacion de glucosa.

No de repeticiones T (°C) Tipo de rompimiento
4 600 Térmico
4 650 Térmico
4 650 Catalitico

Cuando se utiliza catalizador, es necesario un tratamiento de pre-reduccion antes de hacer
el experimento. Consiste en hacer pasar un flujo de H. por 15 min, a la temperatura de
trabajo. Luego evacuar el Hz y pasar el gas acarreador (He). Debe estar activada la opcion a
venteo (VENT).

Si se utiliza el mismo catalizador usado en un experimento, debe aplicarse un proceso de
regeneracion para eliminar el depdsito de coque o alquitran en el catalizador. Se hace pasar
aire por 15 min (combustion), se evacua y se hace pasar H, por 15 min mas (reduccion), se

evacula y se pasa el gas acarreador (purgar). Debe activarse VENT.

En la Tabla 3.2 se reportan las condiciones de operacion usadas en cada experimento de

gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol.

Tabla 3.2 Condiciones de operacion para experimentos de gasificacién
de 2-metoxy-4-metilfenol (lignina).

No. de repeticiones Relacion S/B Relacion Cat/B
4 1.0 6.25
4 1.0 12.5
4 1.0 25
4 1.5 12.5
4 2.0 12.5
4 2.5 12.5
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3.3 Anélisis de muestras en el Cromatdgrafo de gases

Para analizar las muestras provenientes de los experimentos se usd un sistema Shimadzu
GC/MS con un detector de conductividad térmica y un espectrometro de masas. Los
productos de gasificacion de biomasa contienen gases permanentes, hidrocarburos ligeros y
pesados, asi como compuestos oxigenados. En el presente estudio, sélo se consideran los
gases de hidrégeno, mondxido de carbono, didéxido de carbono, metano, etano y etileno, asi

como el agua presente en el analisis.

El detector de conductividad térmica Shimadzu 2010 GC/TCD tiene una columna
empacada HayeSepD 100/120 Pours Polymer, 30 ft x 1/8” O.D. S.S usada para la
separacion de gases permanentes (Hz2, CO, CO2, CH4), agua e hidrocarburos ligeros (hasta
Ce). La sefial de TCD se calibro usando gases estandar certificados. La Figura 3.4 muestra
un cromatograma tipico de gases permanentes producidos durante la gasificacion de

glucosa.
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Figura 3.4 Cromatograma GC/TCD de gases permanentes obtenidos durante la gasificacién
de glucosa a 650 °C, relacion S/B = 1.0, relacion Cat/B = 12.5, 20 s de reaccién y usando el
catalizador 20 % Ni/ 5 % La,Os/y-Al,O3 [24].
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CAPITULO 4. MODELO TERMODINAMICO
En esta seccion se realizara la deduccion del modelo termodinamico de la gasificacion de 2-
metoxi-4-metilfenol (lignina) para obtener las fracciones molares de cada compuesto de la

mezcla gaseosa.

4.1 Descripcion de la gasificacion de la biomasa
La gasificacion de la biomasa es una compleja red de reacciones heterogéneas que pueden

clasificarse como reacciones primarias y secundarias. Durante las reacciones primarias se
rompen las moléculas de biomasa vaporizada, formando gases permanentes, hidrocarburos

pesados y coque, representadas de manera global por la siguiente reaccién quimica:

CyHy 0, + Hy0 2 Hy + CO + COy + Hy0 + CpHyp + Csy + alquitran (6)

Las reacciones secundarias implican el rompimiento de los hidrocarburos pesados para

formar gases que se queman:

CoHym + nH,0 2 nCO+(n + m)H, (7)

Ademas, los gases permanentes reaccionan para formar los productos de gasificacion. Por
lo tanto, la ecuacion estequiométrica general que representa a la gasificacion de la biomasa

esta dada por la ecuacién (8)

C,H, 0, + wH,0
2 aH, + BCO +yCO, + YH,0 + (CH, + QC + £C,H, + nC,H,
+ 0C3Hg + AC,Hyo + uCsHyy + vCeHy, (8)

Sin embargo en base a la informacion experimental obtenida los productos de gasificacion
considerados en este estudio para calculos en el equilibrio son: H,, €O, CO,, H,0, CH,, C,
C,H,, C,Hg. Lo anterior debido a que no se detectaron los compuestos C;Hg, C,H,o, CsHy,
Y CeHyg.
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Por lo tanto la ecuacion estequiométrica se simplifica a:

CyHy 0, + WH,0 2 aHy + BCO +yCO, + YH,0 + {CH, + QC + £C,H, +nCyHg  (9)

En base a la reaccién anterior, la fraccion mol de cada especie puede expresarse como:

yH2=a+,[>’+y+lpi(+Q+s+r) (10)
yco=a+ﬁ+y+¢[j—(+ﬂ+s+n (1)
y602=a+,8+)/+1,b)-/l-{+ﬂ+s+n (12)
yH20=a+,B+y+l,blf-{+Q+s+n (13)
yCH4=a+,8+y+t,bi—(+Q+s+n (14)
yC:a+ﬁ+y+¢i(+Q+e+n (19)
chH4:a+,B+y+z/;i—(+Q+s+n (16)
Ye,Hg = 7 (17)

a+f+y+yY+{+Q+e+n

En la Tabla 4.1 se presenta el sistema de reacciones considerado en la gasificacion de
biomasa para cada especie mencionada. Las reacciones ocurren después de la fase de

volatilizacion de la biomasa.
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Tabla 4.1 Reacciones consideradas en la gasificacion de la biomasa.

Nombre de la reaccion

Reaccion de gas de
sintesis

Reformado de metano
con vapor

Reformado de metano en
seco

Reaccion heterogénea de
gas de sintesis

Equilibrio Boudouard

Formacién de metano

Formacion de etileno

Formacién de etano

AH?xn (298 K) AGl(")xn (298 K)

(k]/mol)  (k]/mol)

Ecuacion quimica

CO + H,0 2 H, + CO, -41.2 -28.6
CH, + H,0 2 3H, + CO 206 142
CH, + CO, 2 2H, + 2CO 247 171

C+ H,0 2 H, + CO 131 91.4
C + CO, 2 2CO 173 120
C+ 2H, 2 CH, -74.5 -50.5

4H, +2C0 2 52;!:120 210 114

5H, + 2C0 2 C,H,q 346 015

+ 2H,0

(18)

(19)

(20)

(21)

(22)
(23)

(24)

(25)

Se observa que las reacciones quimicas anteriores son dependientes. Aplicando el método

matricial se obtiene el siguiente sistema de reacciones linealmente independientes. El

procedimiento algebraico se reporta en el Apéendice I1.

Reaccion de gas de sintesis CO + H,0 2 H, + CO,

Reformado de metano con vapor CH,+ H,0 23H, +CO

Reaccidn heterogénea de gas de

sintesis

C+ H,0 2 H, + CO

Formacion de etileno 4H, + 2C0 2 C,H, + 2H,0

Formacién de etano

5H, 4+ 2C0 2 C,H, + 2H,0
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Las reacciones independientes anteriores, serdn usadas para los calculos de la composicion

de la mezcla en el equilibrio quimico.

De la definicion de la constante de equilibrio

NSAYE
| viP <_l>|
il | (26)

L
Vil = —_ 7
1_[ % ] 1_“ 1 bar

| |

Donde 1 bar representa un estado de referencia. Para mezclas ideales, el coeficiente de
fugacidad es la unidad, y entonces

f, (27)
¢ = JP 1

Por lo tanto

K, =

H aivi] = npiw = H()’ip)v" (28)

i i

Esta ecuacion corresponde a mezclas gaseosas de baja densidad.

Las ecuaciones de fraccion mol (10 a 17) se sustituyen en la ecuacion (28) que relaciona la
constante de equilibrio de cada reaccién quimica con la presion total y la fraccion mol de

cada especie producida en la gasificacion de biomasa.
Entonces, la constante de equilibrio para cada reaccion independiente queda como:

a) Reaccion de gas de sintesis
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Yco, Pyu,P

Koo =
wes YcoPYu,oP

(a+,8+y+lp)-/l-(+Q+e+n>P<a+ﬁ+y+¢i(+Q+g+n)P=ﬂ (29)
P )p B

p /2
(a+,8+y+lp+f+ﬂ+e+n> <a+ﬁ+y+lp+(+ﬂ+s+n

b) Reformado de metano con vapor

3 3
(44
Key, = YeoVh, 5 _ B . p2 (30)
YcH,YH,0 PYla+p+y+yP+7+Q+e+n)
c) Reaccidn heterogénea de gas de sintesis
YcoVH, ap
K- = P = P 31
" Yo  Y@+BHy+yYp+I+Q+e+n) (31)

d) Formacion de etileno

_yc2H4yézoP_3_wze(a+ﬁ+y+w+6+ﬂ+s+n)sp_3

K., = (32)
CoHla ygoygz a*p?
e) Formacion de etano
Ye,neVio o, Yrela+B+y++{+Q+e+m)*
C2He — 2 .,5 P~ = 502 P (33)
YcoVu, a°p

Partiendo de la reaccion global de gasificacion, puede obtenerse el balance molar para el

carbono, hidrégeno y oxigeno como sigue

Carbono x=L+y+{+Q+2e+2n (34)
Hidrogeno y+2w=2a+2¢Y+4{ +4e+ 67 (35)
Oxigeno Z+tw=F+2y+yY (36)
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Los balances de carbono, hidrégeno y oxigeno se reacomodan en funcién de ¢, a y ¥ para

reducir el nimero de variables de 8 a 5.

(=x—B—-y—Q—2e—-27n (37)
Yy=z+w-—pF-2y (38)
a=%y—2x—z+33+4y+29+2£+n (39)

Ahora, sustituir {, a y ¥ en las ecuaciones (29), (30), (31), (32) y (33)
a) Reaccion de gas de sintesis

ay (Gy—-2x—z+3p+4y+20+2e+n)y

Ve By fz+w—p—2y)
b) Reformado de metano con vapor
KCH4
3
_ ly—2x—z+3B+4y +2Q+2e+1) B (41)
x—B-y—-Q-2e-2nNz+w—-F-21)Ey—x+w+2+2y+2Q+¢)
c) Reaccidn heterogénea de gas de sintesis
- %y—Zx—zj3ﬁ+4y+29+2&+ﬂﬁ 42)
(Z+a)—,8—2)/)(§y—x+a)+2,8+2y+29+8)
d) Formacion de etileno
z+w—B—21)2e(ly—x+w+28+2y+20+¢)

C2Hy — 4
Iy —2x—z+3B+4y+20+2e+1) B2
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e) Formacion de etano

(z+a)—,8—2)/)25(%3/—x+a)+2,8+2y+29+e)4p_4
CoHy =
2 Ly —2x— 7+ 3B + 4y + 20+ 26 +7) B2

(44)

4.2 Calculo de constante de equilibrio a diversas temperaturas
La constante de equilibrio K., puede calcularse a partir de las propiedades termodinamicas

(Energia libre de Gibbs estandar y capacidad calorifica) en funcion de la temperatura.

AGrer, ] I ,
RT =In | a;"t =1nK, (45)
L
AGY,, ab ...
K, (T) = —~ =
o(T) eXp< o wa (46)

Se tiene que

AGS. (T = 25°C) = Z VviAGY; (T = 25 °C) (47)

l

Para calcular el valor de K, a una temperatura T, dada por la energia libre de Gibbs de

formacidn a 25 °C, comenzamos con la observacion de que

E) _ T <%)P - G; (g_;),;

1
T? T

G\ _1(0H, 1/0TS; ﬁi+T§i_
T or ), T\ dT ), T2 T2

dH; 1 . as; L3 (6T> ﬁi+T§i_
or ), T \or), “'\oT/p| T2 T2 "
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_ 1 aﬁl agl gi Ei+§i
T aT }, or), T 2T

OH; —  (0S Ccp o .
Dado que (—‘) =Cpy (—) = -2 Ja ecuaci6n anterior queda como
oT P aT P T

0 (G _Tp Tp T,
oT\T |

En resumen

Usando el hecho de que

_ Y viAGP;

Ink, =
N fa RT

" RdT T RdTl T

dana_ 1d ZiViAQ;),i _ 1d Aern]
dT ~ RdT T

(48)

dinkK, 1 Aﬂm]_Aﬂm
dr Rl T2

R " RT?

La ecuacion (48) es llamada ecuacion de van’t Hoff.

Entonces, el calor estandar de reaccion a 25 °C y 1 bar se calcula con la ecuacion

A%, (T = 25°C) = ) vAHY, (T = 25°C)

4

A una temperatura diferente de 25 °C

H(T) = Hy(T = 25°C) + f Cpi(T") dT"

T=25°C

T

MHE(T) = Y W H(T) = MHB (T = 25°0)+ [ acp T ar

7 T=25°C
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Integrar y sustituir en la ecuacion de van’t Hoff

(dana> _ AHY,
dT /»  RT?

Aplicar integrales en ambos lados de la ecuacion

T T ﬂ?gxn
dInK, = dT
T TAﬂqun
(InK,)7 = —dT =InK,(T) — InK,(T;)
v~ ), RT

In dT

K, (T) jTAﬂan
K,(T,) r, RT?

Integrar segundo término de la ecuacion (49) teniendo en cuenta que

Ab Ac Ad
AHY,,(T) = AHY,,,(Ty) + Aa(T — Ty) + - (T? —TY) + = (T3 —T7) + e (T* -

—Ae(T~1=T{Y)
La solucidn es
fTAﬂS""dT 2 = (T = T)+ (T2 T2) + e (1%~ 17)
r RTZ R T, "2 : 1T 12R L

Ae
-2 _ =2
+—2R (T T %)

Ac
+ E _Aﬂr(')xn (Tl) + AaTl 2

3 T

Sustituyendo:

41

Ab

(49)

T

1



Ko(T)

n

Recordar que

Ko (T)

—In—+

T

T Ab Ac Ad
e 202 _m2y 2% 3 3
T, 2R(T T1)+6R(T T1)+12R(T T;
Ae
(T2 -T7%)
50
+1[ AH? (T)+AT+AbT2+ACT3+AdT4 Ae Y
R ——rxn 1 a’l 2 1 3 1 4 1 7’11
1 1
x[___
T T,

ACPrxn = Z v;Cp;

Cpi = a; + bLT + Cl'TZ + diT?’ + eiT_Z

Aa = Z v;a;

En la Figura 4.1 se muestran los perfiles de ACp,,, para cada reaccion independiente

contra temperatura. En general, puede observarse que los Cp de las reacciones

independientes varian poco con la temperatura.

ACprxn (J/mol K)

30

20

10

——RGS =—E—RMYV RHGS =—+—F. Etileno =—+=F.Etano

550 600 650 700 750 800 850
T (°C)

Figura 4.1 ACp de las reacciones independientes contra temperatura.
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En la Tabla 4.2 y Figura 4.2 se presentan los valores y perfiles de las entalpias de reaccion

(AH,.,,,) a las temperaturas de comprobacion del modelo.

Se puede apreciar que las entalpias de estas reacciones son practicamente constantes y no

cambian con la temperatura, debido a que el Cp también varia poco con la temperatura.

Tabla 4.2 AH,,., (J/mol) de las reacciones independientes para cada temperatura de estudio.

Temperatura (°C) 550 600 650 700 750 800
Reaccion de gas de
o -3.69E+04 | -3.63E+04 | -3.58E+04 | -3.53E+04 | -3.47E+04 | -3.42E+04
sintesis
Reformado de metano
2.23E+05 | 2.23E+05 | 2.24E+05 | 2.25E+05 | 2.25E+05 | 2.26E+05
con vapor
Reaccion heterogénea
. ] 1.44E+05 | 1.45E+05 | 1.46E+05 | 1.47E+05 | 1.48E+05 | 1.49E+05
de gas de sintesis
Formacion de etileno | -2.30E+05 | -2.31E+05 | -2.32E+05 | -2.32E+05 | -2.33E+05 | -2.33E+05
Formacion de etano | -3.73E+05 | -3.74E+05 | -3.75E+05 | -3.76E+05 | -3.76E+05 | -3.77E+05
3 E+05 -
2 E+05 [ u 0— O0— ]
_ LE+05 -
)
E 0-E+00 1 ° — . o °
< -1.E+05 -
Z
2 -2.E+05 - . N _ _ _ _
> ¢ < < < < <
-3 E+05 -
-4 E+05 | * * o * * X
-5.E+05 | | ; ; ; . .
500 550 600 650 700 750 800 850
T (°C)
——RGS =—#—RMYV RHGS =—+—F. FEtileno =-—+#—F. FEtano

Figura 4.2 AH,.,,, las reacciones independientes contra temperatura.

Usando la ecuacion (50) se calcularon las constantes de equilibrio de todas las reacciones a
las temperaturas de 550 °C, 600 °C, 650 °C, 700 °C, 750 °C y 800 °C. Los resultados se

muestran en la Tabla 4.3 y en la Figura 4.3.
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Se puede apreciar que las reacciones quimicas exotérmicas tienen una pendiente negativa
ya que esté involucrada una entalpia negativa y por lo mismo la constante de equilibrio
desciende con la temperatura. En cambio, las reacciones quimicas endotérmicas tienen una

pendiente positiva ya que esta involucrada una entalpia positiva y por lo tanto la constante

de equilibrio aumenta con la temperatura.

Tabla 4.3 Keq para las reacciones independientes y temperaturas.

Temperatura (°C) 550 600 650 700 750 800
Reaccion de gas de 3.43 2.52 1.93 1.52 1.23 1.02
sintesis
Reformado de metano con | g ey | 0491 | 2.61E 11.7 45.6 157
vapor
Reaccion heterogenea de | - 52 | 4eq 1.33 3.55 8.65 195
gas de sintesis
Formacion de etileno 3.98E-05 | 5.78E-06 | 1.03E-06 | 2.18E-07 | 5.34E-08 | 1.49E-08
Formacion de etano 4.91E-03 | 2.16E-04 | 1.32E-05 | 1.07E-06 | 1.11E-07 | 1.41E-08
4 .
0 o - . o -
2 =
<
w4
2
-6 -
-8
-10 : . : : : : ‘
500 550 600 630 700 750 800 850
T (°C)
—o—=RGS —@=FRMV RHGS =—+—F. Elileno =—+=F. Etano

Figura 4.3 Log(Keq) vs T para las reacciones independientes.

Sustituyendo los valores de las constantes en las ecuaciones (40), (41), (42), (43) y (44)

resulta un sistema de cinco ecuaciones algebraicas no lineales con cinco incégnitas (B, v,

Q,eyn).
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Reaccidén de gas de sintesis

(y—2x—z+3B+4y +20+2e+1n)y

= 1.929 (51)
fz+w—p—2y)
a) Reformado de metano con vapor
(%y—Zx—z+3ﬁ+4y+29+2$+n)3ﬁ p2
(x—ﬁ—y—Q—Ze—2n)(z+w—ﬁ—2y)(%y—x+w+2ﬁ+2y+29+£)2 (52)
= 2.607
b) Reaccion heterogénea de gas de sintesis
ly—2x—z+3B+4y +2Q0+2c +
Gy ft+dy L P =1.330 (53)

(z+a)—,8—2y)(%y—x+w+2,8+2y+29+8)
c) Etileno

(z+a)—,8—2)/)2£(%y—x+w+Z,B+2)/+ZQ+€)3

- P73 =1.028x10"¢  (54)
(y—2x—z+3B+4y+20+2e+1) B2

d) Etano

(Z+a)—,8—2)/)277(%)1—x+a)+2,6’+2)/+ZQ+‘€)4
ly —2x —z + 3B + 4y + 20 + 26 + 1) B2

P~ =1322x10"5  (55)

Este sistema, se resolvio usando el software Polymath. Para iniciar el proceso es necesario
proponer una solucién inicial. En el Apéndice 11 se muestra un ejemplo incluyendo las

restricciones que deben de cumplir las variables.
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4.3 Predicciones del modelo termodinamico
En esta seccion se presentan los resultados del modelo para diversas condiciones de

operacion. Se usaron los valores de temperatura de 550 °C, 600 °C, 650 °C, 700 °C, 750
°C, 800 °C y para la relacion S/B de 0.4 g/g, 0.6 g/g, 0.8 g/g, 1 9/g, 1.5 ¢g/g, 2 g/g, 2.5 g/g.

4.3.1 Estudio de la temperatura para diferentes relaciones de vapor/biomasa.
En esta seccion se discutira como cambia la produccién de los diferentes compuestos

obtenidos durante la gasificacion de biomasa para diferentes valores de temperatura.

La Figura 4.4 reporta los perfiles de fraccion mol vs temperatura para una relacion S/B =

0.4, calculados con el modelo termodinamico.

0.40 -
0.35 -
0.30 -
0.25 -
0.20 -
0.15 -
0.10 -
0.05 - ——n
0.00 : \ ¢ .
500 550 600 650 700 750 800 850
T (°C)

fraccion molar

——H2 ——CO2 CO —&—CH4

Figura 4.4 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs temperatura, S/B = 0.4.

Se aprecia que, para H, los valores de la fraccion mol son superiores a aquellos de los
demas compuestos, y se incrementan con la temperatura. Para CO el perfil también se

incrementa, mientras que, para CO, y CH, hay una tendencia al descenso.

La Figura 4.5 reporta los perfiles de fraccion mol vs temperatura para una relacion S/B =

0.6, calculados con el modelo termodinamico.
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Figura 4.5 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs temperatura, S/B = 0.6.

La Figura 4.6 reporta los perfiles de fraccion mol vs temperatura para una relacion S/B =

0.8, calculados con el modelo termodindmico.

0.50 -
045
0.40 -
0.35 -
0.30 -
0.25 -
0.20 -
0.15 -
0.10 -
0.05 -
0.00

fraccion molar

S i T

500

550

—o—H2

——C02

600 650 700 750 800 850

T (°C)

CO ——CH4

Figura 4.6 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs temperatura, S/B = 0.8.

Se observa, en la Figura 4.5, que las tendencias de los perfiles de fraccion mol para el H,,

Cc0, €0, y CH, son semejantes a las figuras anteriores. El hidrégeno y el monéxido de

carbono aumentan con la temperatura, teniendo valores superiores la fraccion mol de

hidrogeno. El didxido de carbono y el metano disminuyen al incrementar la temperatura.
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Los valores maximos de hidrogeno y CO se incrementaron ligeramente con este nuevo
valor de S/B de 0.6.

De nuevo, en la Figura 4.6, se observa que las tendencias de los perfiles de fraccion mol
para cada compuesto son semejantes a lo observado en las figuras anteriores, es decir: la
fraccion mol del hidrégeno incrementa con la temperatura y tiene valores mayores con
respecto a los otros compuestos. Sin embargo, para el metano el perfil de fracciones mol
oscila pero la tendencia es practicamente constante. Los valores maximos de hidrdgeno y

CO se incrementan con respecto al valor anterior de S/B.

En la Figura 4.7 se reportan los perfiles de fraccion mol de cada compuesto contra la

temperatura para el valor de S/B = 1, calculados con el modelo termodinamico.

0.60 -

< <

. n

=) =)
1 1

fraccion molar
(]
L
=
1

0.20 -
0.10 -
0.00 : : : . .
500 550 600 650 700 750 800 850
T (°C)
——H2 CO ——C02 —a—CH4

Figura 4.7 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs temperatura, S/B = 1.

Se observa que para los compuestos hidrégeno y mondxido de carbono, la fraccion mol se
incrementa con la temperatura. Mientras que para el metano existe poca oscilacion y se
podria afirmar que la tendencia es constante; para el diéxido de carbono se advierte un
descenso. De nuevo se detecta que los valores maximos de hidrégeno y CO se incrementan

con el valor de S/B.

La Figura 4.8 reporta los perfiles de fraccion mol vs temperatura para una relacion S/B =

1.5, calculados con el modelo termodinamico.
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Figura 4.8 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs temperatura, S/B = 1.5.

Se observa que al incrementar el valor de S/B la tendencia para todos los compuestos es la
misma Yy la Unica diferencia es que se registra un incremento en los valores maximos de las
fracciones mol de hidrégeno y CO.

La Figura 4.9 reporta los perfiles de fraccién mol vs temperatura para una relacion S/B =
2, calculados con el modelo termodinamico.

0.70 -

0.60 -
= 0.50 -
0.40 -
2 030 -

accion molax

= 0.20

o
0.10 - \\
0.00 . i — -4 .
500 550 600 650 700 750 800 850
T (°C)

f

»

——H2 ——CO2 CO —a—CH4

Figura 4.9 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs temperatura, S/B = 2.
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Se observa, en términos generales que al incrementar la relacién S/B de 1.5 a 2, o sea al
incrementar la proporcion de agua, las tendencias de los perfiles de fraccion mol para cada
compuesto, tienen el mismo comportamiento cualitativo: el H, y el CO se incrementan, el

CO0, y el CH, disminuyen. Se reporta un incremento en la fraccion mol de Hz de 0.5 a 0.62.

La Figura 4.10 reporta los perfiles de fraccién mol vs temperatura para una relacion S/B =

2.5, calculados con el modelo termodinamico.

0.70 -

0.60 -
= 0.50 -
o~
5
£ 040 -
=030 -
[ =)
~
& 0.20 -

0.10 - ———

0.00 ‘.\#-/_‘_\; M .

500 550 600 650 700 750 800 850
T (°C)
——H2 ——CO02 CO —4—CH4

Figura 4.10 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs temperatura, S/B = 2.5.
Se observa que el perfil de fraccion mol del hidrégeno presenta valores mayores en
comparacion con la fraccién mol de los otros compuestos, tal como ya ha estado ocurriendo
con las otras relaciones S/B. Al incrementar S/B de 2 a 2.5, practicamente no hay

incremento en la fraccion mol del hidrégeno.

En sintesis, el efecto de la relacion S/B sobre los perfiles de fraccion mol contra

temperatura de cada componente se puede describir de la siguiente manera:

e Los perfiles de H. se incrementan con la temperatura y la relacion S/B.

e Los perfiles de CO ascienden con la temperatura y la relacién S/B, al igual que el
caso anterior.

e Los perfiles de CO> descienden con la temperatura y se incrementan con la relacion
S/B
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e Para el CH4 para todas las temperaturas y valores de S/B se reporta una tendencia al

descenso hasta alcanzar valores cercanos a cero.

4.3.2 Estudio de la relacién vapor/biomasa para diferentes temperaturas
En esta seccion se presentan resultados de la fraccion mol de todos los compuestos
detectados, contra S/B a diferentes temperaturas.

En la Figura 4.11 se muestran los perfiles de fraccion mol de cada compuesto vs la

relacion S/B, para la temperatura de 550 °C, calculados con el modelo termodinamico.

040
035
030
025
£ 020 -
€015 -
=010 -

0.05

0.00 T T T T T 1
0 0.5 1 L5

relacion S/B

onmolar

accl

fi

]

2
n
Lt

——H2 ——CO2 CO —&—CH4

Figura 4.11 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs relacion S/B, T = 550 °C.

La Figura 4.11 reporta para el perfil de hidrégeno un claro ascenso y lo mismo ocurre para
el CO y el CO2 aunque con pendiente menos pronunciada. Sin embargo, el metano presenta
un minimo en S/B de 1.5. Al incrementar la relacion S/B, van incluidas mas moléculas de
agua, lo que favorece la reaccion de gas de sintesis y esto explica la mayor produccion de

hidrogeno.

La Figura 4.12 muestra los perfiles de fraccion mol vs relacion S/B para una temperatura

de 600 °C, calculados con el modelo termodindmico.
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Figura 4.12 Perfiles de fraccién mol de los diferentes compuestos vs relacion S/B, T = 600 °C.

Se observa que el hidrogeno, el CO y el CO2 aumentan con la relacion S/B y el CH4
presenta un maximo en 1.5. Este comportamiento es muy semejante al manifestado a la
temperatura de 550 °C. Sin embargo, la fraccion mol de hidrogeno se incrementd con la

temperatura; el CO y el CO, también, aunque en menor proporcion.

La Figura 4.13 reporta los perfiles de fraccion mol vs relacién S/B para una temperatura

de 650 °C, calculados con el modelo termodinamico.
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—o—H2 —+—CO02 CO =——CH4

Figura 4.13 Perfiles de fraccién mol de los diferentes compuestos vs relacion S/B, T = 650 °C.
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La Figura 4.14 reporta los perfiles de fraccion mol vs relacion S/B para una temperatura de
700 °C, calculados con el modelo termodinamico.
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Figura 4.14 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs relacion S/B, T = 700 °C.

Al igual que con las temperaturas anteriores de 550 °C y 600 °C, en la Figura 4.13, se
observa que el hidrégeno, el CO y el CO: tienden a aumentar con la relacion S/B, mientras
que, el CH4 disminuye. Sin embargo, la fraccion mol de hidrégeno se incrementé con la

temperatura; el CO y el CO, también, en menor proporcion.

La Figura 4.14 muestra el mismo comportamiento para los perfiles de H, y CO con
respecto a los resultados a temperatura de 650 °C, mientras que los perfiles de CO, y CH,
pueden considerarse casi constantes. También con el incremento de temperatura de 650 a
700 °C se obtiene un pequefio incremento en las fracciones mol de CO, CO; y

principalmente de Ha.

La Figura 4.15 reporta los perfiles de fraccion mol vs relacion S/B para una temperatura de

750 °C, calculados con el modelo termodinamico.
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Figura 4.15 Perfiles de fraccion mol de los diferentes compuestos vs relacién S/B, T = 750 °C.

Al igual que en los casos anteriores, la figura -- muestra el mismo comportamiento para el
perfil de H, con respecto a los resultados a menores temperaturas, mientras que los perfiles
de CO, y CH, pueden considerarse casi constantes. EI CO presenta un maximo en S/B=1.5.
También con el incremento de temperatura de 700 °C a 750 °C se obtiene un pequefio

incremento en las fracciones mol de CO, CO; y principalmente del H,.
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Figura 4.16 Perfiles de fraccién mol de los diferentes compuestos vs relacion S/B, T = 800 °C.

La Figura 4.16 reporta los perfiles de fraccion mol vs relacion S/B para una temperatura de

800 °C, calculados con el modelo termodinamico.
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Para la mayor temperatura de 800 °C, se tuvieron algunos problemas con la solucién del
modelo sobre todo para las relaciones S/B de 2 y 2.5. A pesar de lo anterior, el hidrégeno

sigue conservando la misma tendencia que para las temperaturas anteriores.

En resumen, se observa que la fraccion mol de hidrégeno y mondxido de carbono se
incrementan con la relacién S/B, mientras que el CO2 y el CHs en términos generales se
mantienen constantes. La mayor cantidad de hidrogeno que se obtiene al aumentar la
relacion S/B, se debe a la mayor cantidad de agua. Asi mismo, las fracciones mol de los
compuestos H. y CO se incrementan con la temperatura, mientras que el CO2 y CHa

disminuyen.

Finalmente se trabajo a una presion de una atmosfera, en lugar de 3.4 atm, para probar que
el modelo puede predecir la tendencia de la presion.

En la Figura 4.17 se presenta la fraccion mol de hidrogeno contra S/B, para 650 °C, 1 atm
y 3.4 atm.
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0.40 -

1mol

0.30

accior

& 0.20 -
0.10 -

0.00 T T T T T 1
0 0.5 1 L5 2 2.5 3

relacion S/B
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Figura 4.17 Perfiles de fraccion molar de H; contra relacién S/B, para diferentes valores de
presion. T = 650 °Cy S/B = 1.0 g/g.

Se observa que al incrementar la presion, la fraccion mol del hidrégeno disminuye tal como
lo predice la termodinamica. Lo anterior indica que, salvo pequefios detalles, el modelo

predice adecuadamente las tendencias del comportamiento del sistema reaccionante.
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En la Figura 4.18 se presenta el diagrama tridimensional de la fraccion mol de hidrégeno
contra temperatura y relacion S/B, calculado con el modelo termodinamico. Se observa que
al hacer un corte a un valor de S/B = 1, resulta un plano bidimensional de la fraccién mol
de hidrégeno contra temperatura (y vs T), tal como se reporta en la Figura 4.19a. Al hacer
un corte para un valor de T = 650 °C, resulta un plano bidimensional igual a la Figura
4.19b, donde se reporta la fraccion mol de hidrégeno contra la relacion S/B.

fraccion molar H,

T (C)

I .
1.5 5 550

relacion S/B

Figura 4.18 Fraccion mol de hidrégeno a P=3.4 atm y varios valores de relacion S/B y temperatura.
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Figura 4.19. a) Perfil de fraccién mol de H, vs temperatura, S/B = 1, b) Perfil de fraccion mol H, vs relacién S/B, T =650 °C.
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La Figura 4.18 reporta de manera panordmica el comportamiento de la fraccion mol de
hidrégeno con las variables temperatura y relacion S/B. Queda de manifiesto que el rango
adecuado de valores de S/B es de 1 a 2 y para la temperatura de 650 °C a 750 °C. Fuera de
estos rangos, las fracciones mol son menores, 0 bien, para temperaturas superiores a 750

°C, las condiciones de operacion son muy severas.

Recordar que, de acuerdo a la ley de Vant’ Hoff para las reacciones endotérmicas un
incremento en la temperatura, aumenta la velocidad de reaccién y la conversién de
equilibrio. En cambio para las reacciones exotérmicas, un incremento en la temperatura
disminuye la velocidad de reaccién y la conversién de equilibrio, tal como se manifiesta en

la ecuacion (48)

dinK, 1 Aﬂm] AH,
dT~ Rl T2 ] RT?
El hidrogeno es producido a traves de diversas reacciones exotérmicas y endotérmicas

(48)

independientes, tal como se muestra en la Tabla 4.4

Tabla 4.4 Reacciones quimicas independientes que se llevan a cabo durante la
gasificacion de biomasa.

., ., .. AH?Xn (923 K)
Nombre de la reaccion Ecuacion quimica
(k] /mol)
Reaccion de gas de
sintesis CO + H,0 2 H, + CO, -35.8 (18)
Reformado de metano
con vapor CH, + H,0 2 3H, + CO 224 (19)
Reaccidn heterogénea de
gas de sintesis C+H,0=H; +CO 146 (21)
Formacion de etileno 4H, + 2C0 2 C,H, + 2H,0 -232 (24)
Formacion de etano 5H, + 2C0 2 C,Hg + 2H,0 -375 (25)

El objetivo es plantear las reacciones de tal manera que el hidrégeno aparezca siempre

como producto, por lo que se invierten las reacciones (24) y (25), y consecuentemente se
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invierten los signos de sus valores de entalpia. Realizando la suma algebraica se obtiene la
siguiente ecuacion global:

CH, + 7H,0 + C,H, + C,Hy + C 2 CO, + 5C0 + 14H, (56)

Aplicando la Ley de Hess para esta reaccion global, se obtiene

AHglobal = AHyxpy + AHpxp3 + AHpyps + AHpypg + AHpypg =

358+ 224 + 146+ 232+ 375 = 9412 ¥/ |

Lo anterior indica que la reaccion global de produccion de hidrogeno es endotérmica
debido al valor positivo del cambio de entalpia. Para producir 14 moles de H> a traves de
estas reacciones, se requieren 941.2 kJ/mol. Entonces para producir 1 mol de H», se

requieren 67.2 kJ/mol.

A lo largo de todo este estudio del comportamiento del modelo ante las variaciones de la
temperatura y de la relacion S/B, se ha determinado que la fraccion mol del hidrogeno (H,)
se incrementa con la temperatura, debido a que la reaccion global es endotérmica. El
monoxido de carbono (CO) es producido a través de reacciones endotérmicas y entonces su
fraccidn mol también se incrementa con la temperatura. La fraccion del didéxido de carbono
(C0,) disminuye al incrementar la temperatura debido a que se produce a través de una
reaccion exotérmica. EI metano (CH,) globalmente se produce a través de reacciones

exotérmicas, entonces su fraccion mol disminuye al incrementar la temperatura.
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CAPITULO 5. DISCUSION DE RESULTADOS
En esta seccion se reportan y discuten los resultados obtenidos de los experimentos
térmicos y cataliticos con glucosa y cataliticos con 2-metoxi-4metilfenol (lignina).

5.1 Gasificacion de glucosa
Para todos los experimentos, se utilizd una razon vapor/biomasa (S/B, por sus siglas en

ingles) de 1.0 g/g y el tiempo de reaccion fue de 20 s. Se realizaron dos experimentos
térmicos a 600 °C y 650 °C y un experimento catalitico usando el catalizador 20 % Ni/5 %
La>Oz/y-Al,0O3 a 650 °C.

La Figura 5.1 muestra un perfil tipico de presién para la gasificacion de glucosa a 600 °C y
650 °C a través de experimentos térmicos. También se realiz6 un experimento usando el
catalizador 20% Ni/5% La>Oz/y-Al>O3 a 650 °C.

60 -

50

30 -

Presion (psia)

20 :-' /

o
A Ol 080 0 &b e e o

10 -

0 T T T T T 1
0 10 20 30 40 50 60

tiempo (s)

— — =650 °C Térmico

600 °C Térmico eeccce- 650 °C Catalitico

Figura 5.1 Perfiles de presion tipicos para la gasificacion de glucosa, S/B = 1.0 g/g y 20 s de reaccién, para
experimentos térmicos a 600 °C y 650 °C y experimento catalitico a 650 °C.
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En la Figura 5.1 se observa que la presién inicial es de 14.6 psia para el reactor y de 3.0
psia para la caja de vacio. El incremento de presion es debido a que inmediatamente que se
inyecta la biomasa mezclada con el agua, ocurre la etapa de volatilizacién, lo cual produce
vapores. La reaccion quimica se efectla durante 20 segundos representados en la parte
superior del diagrama y luego se abre la valvula que comunica a la caja de vacio con el
contenedor, y se evactan los gases a la caja de vacio, se reduce la presion en el contenedor
hasta igualar con la presioén de la caja de vacio, lo que indica el final de la gasificacion.
Durante el tiempo de reaccion se aprecia un ligero aumento en la presién que se atribuye a
la formacion y consumo de productos de gasificacion, a través de reacciones en serie y

paralelo.

En las Figuras 5.2, 5.3, 5.4, 5.5 y 5.6 se presentan los resultados para las composiciones de
los compuestos Hz, CO, CO2, CHs y la relacion H2/CO para experimentos térmicos y
cataliticos, usando un tiempo de reaccion de 20 s, relacion S/B = 1.0 g/g y para el caso del
experimento térmico, una relacion Cat/B = 25 g/g.
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Figura 5.2 Fraccién mol del H, obtenido de experimentos (@) térmicos y ( & ) catalitico
(20 % Ni/5 % LayOs/y-Al20s).

Se observa un efecto pequefio de la temperatura en la fraccion mol en los experimentos

térmicos (0.1) y una diferencia importante entre el experimento térmico a 650 °C y el
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catalitico a 650 °C (de 0.1 a 0.27). La fracciobn molar del hidrogeno es mayor en el

experimento catalitico.
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Figura 5.3 Fraccion mol del CO obtenido de experimentos (@) térmicos y (& ) catalitico
(20 % Ni/5 % LayOsly-Al,03).

Para los experimentos térmicos la temperatura tuvo un efecto moderado debido a que al
incrementar la temperatura de 600 °C a 650 °C, la fraccion mol del CO aumentd
ligeramente (de 0.21 a 0.25). Sin embargo, el catalizador también afecto a la fraccion mol
pues el experimento catalitico reportd un valor mas pequefio (0.15). Lo anterior es
importante debido a que el objetivo es producir principalmente hidrégeno y evitar en la

medida de lo posible al CO que eventualmente puede ser un veneno para el catalizador.
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Figura 5.4 Fraccion mol del CO, obtenido de experimentos (@) térmicos y ( & ) catalitico
(20 % Ni/5 % LayOsly-Aly03).
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Figura 5.5 Fraccién mol del CH, obtenido de experimentos (@) térmicos y ( & ) catalitico
(20 % Ni/5 % LayOs/y-Al20s).

En la Figura 5.4, para los experimentos térmicos la fraccion molar del CO, aumenta muy
poco con la temperatura (de 0.028 a 0.039) tal como ha ocurrido para el hidrogeno y el CO,
lo que parece indicar que para realizar experimentos térmicos una temperatura adecuada
serian 600 °C. Sin embargo, el catalizador tuvo un efecto importante ya que al realizar un

experimento catalitico la produccion de CO: se incrementd sustancialmente hasta 0.092.
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En la Figura 5.5, durante los experimentos térmicos la temperatura de nuevo tuvo muy
poca influencia ya que al incrementarse de 600 °C a 650 °C la fraccion mol del metano se
increment6 poco (de 0.037 a 0.042). De nuevo el catalizador tuvo una influencia importante
ya que al realizar un experimento catalitico la produccion de metano se redujo
considerablemente hasta 0.02, seguramente porque el catalizador permitié que a través del
metano se produjera hidrégeno.
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Figura 5.6 Relacion H,/CO obtenida de experimentos (@) térmicos y (& ) catalitico
(20 % Ni/5 % LayOsly-Al;03).

Se observa un comportamiento de la relacion Ho./CO muy semejante al del hidrogeno ya
que la temperatura tiene un efecto muy pequefio en esta relacion para los experimentos
térmicos (de 0.5 a 0.62), pero en el experimento catalitico si ocurre un importante
incremento (hasta 1.8), lo cual reafirma el papel tan importante que juega el catalizador en
la produccion de hidrogeno. A mayor valor de la relacion H2/CO se tiene mayor cantidad de
hidrogeno.

En sintesis, la temperatura tiene un pequefio efecto en la produccion de cualquiera de estos
compuestos en los experimentos térmicos y el catalizador si tiene una influencia muy
significativa.
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A continuacion se presentan los balances total y de carbono aplicados a los resultados de
cada experimento. Para realizar el balance de masa se considera en todos los casos como

volumen de control el contenedor y la caja de vacio.
Balance total de masa

_ Minyectada — Mproductos — Mcoque

BM = % 100 (57)

minyectada

El balance total de masa significa la fraccion de masa que entré al reactor y no reaccion6

para formar productos y coque.
Balance de masa del carbono:

BMC = me inyectada ~— me productos — mcoque x 100 (58)

me inyectada

El balance de masa del carbono significa la fraccion de masa de carbono que entré al
reactor y no reacciond para formar productos y coque. Esta definicion es semejante a
aquella del balance total de masa. Para calcular el porcentaje de masa que si reacciond se

usa la férmula

BM;cqccions = 100 — BM (59)

En la Figura 5.7 se presentan las fracciones de la masa inicial que si reacciond para los

experimentos cataliticos y térmicos, contra temperatura.
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Figura 5.7 Porcentaje de masa inicial y de carbono que si reaccion0, para la gasificacion de glucosa para
experimentos térmicos y usando el catalizador 20 % Ni/5 % La>Os/y-Al,O3 en una relacion Cat/B de 25 g/g,
20 s de reaccion y a diferentes temperaturas.

Se observa que el porcentaje de masa total que reacciond, para los experimentos térmicos
se incrementa con la temperatura. Para el experimento catalitico se obtiene un valor muy

parecido a aquel obtenido con el experimento térmico.

Para todos los casos, la cantidad que falta para completar el cien por ciento del material que
si reacciono, puede deberse a la formacion de compuestos de alquitran y coque no
contemplados en los balances. Ciertamente las fracciones de masa total y carbono que
reaccionan deben ser iguales pero las discrepancias observadas se deben indudablemente al

cogue que no fue medido

5.2 Gasificacion de 2-metoxi-4metilfenol (lignina)
Para este compuesto Unicamente se efectuaron experimentos con catalizador. La

temperatura de reaccion, en todos los casos, fue de 650 °C, el tiempo de reaccion fue de 20

segundos y se utilizé el catalizador 20 % Ni/5 % La203/y-Al203. Se vario la relacion S/B.

La Figura 5.8 muestra el perfil de presion tipico para la gasificacion catalitica de 2-metoxi-

4-metilfenol (similar al de la glucosa) en el caso de la figura para una relaciéon S/B de 2.0

0/g.
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Figura 5.8 Perfil de presion para la gasificacion catalitica de 2-metoxi-4-metilfenol, para una relacion S/B de
2.0g/g, T =650 °Cy 20 s de reaccién.

En la Figura 5.8, la presion inicial en el reactor es de 14.6 psia y para la caja de vacio es de
3.0 psia. Se procede a inyectar la muestra que contiene agua y biomasa y el incremento de
presion que se observa es debido a que se volatiliza la mezcla, lo cual produce vapores. La
reaccion quimica se efectla durante 20 segundos representados en la parte superior del
diagrama y luego se abre la valvula que comunica a la caja de vacio con el contenedor, y se
evacuUan los gases a la caja de vacio, se reduce la presién en el contenedor hasta igualar con
la presion de la caja de vacio, lo que indica el final de la gasificacion. Durante el tiempo de
reaccion se aprecia un ligero aumento en la presion que se atribuye a la formacion y

consumo de productos de gasificacion, a través de reacciones en serie y paralelo.

Las Figuras 5.9, 5.10, 5.11 y 5.12 muestran los perfiles de produccion de gases
permanentes y gas de sintesis mediante la gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol, usando
una relacién de catalizador/biomasa (Cat/B) de 12.5 g/g. También se presentan en estas
figuras las comparaciones de los datos experimentales con las predicciones del modelo

termodinamico.
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Figura 5.9 Produccion de H, por gasificacion de lignina usando el catalizador 20 % Ni/5 % La,Os/y-Al,Os,
variando la relacién S/B, con relacién de Cat/B = 12.5 g/g y tiempo de reaccidon de 20 s. La linea sélida
representa la composicion en el equilibrio.
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Figura 5.10 Produccion de CO por gasificacion de lignina usando el catalizador 20 % Ni/5 % La;Os/y-Al,Os,
variando la relacion S/B, con relacién de Cat/B = 12.5 g/g y tiempo de reaccion de 20 s. La linea sélida
representa la composicion en el equilibrio calculada por el modelo.

Para el caso del Hz (Figura 5.9) el modelo sub predice los datos experimentales, debido a
que los valores experimentales obtenidos son mayores para todos los casos que los

calculados con el modelo termodinamico. Esto refleja que el modelo aun tiene deficiencias.

67



Para el CO (Figura 5.10) en términos generales, el modelo sub predice los datos
experimentales en todo el rango de valores estudiados de la relacion S/B, con excepcion del
valor 2.5, que es el extremo superior. EI CO es un intermediario que posteriormente
producira CO2. Se observa, que al incrementar la relacion S/B, la fracciébn mol
experimental de CO, decrece. En este caso, se advierte un mayor efecto de la relacién S/B
sobre la fraccion mol de CO, con respecto al hidrégeno. La pendiente del perfil de CO es

mas pronunciada que aquella del Ha.
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Figura 5.11 Produccion de CO; por gasificacion de lignina, usando catalizador 20 % Ni/5 % La,Os/y-Al;Os,
variando la relacion S/B, con relacién de Cat/B = 12.5 g/g y tiempo de reaccion de 20 s. La linea s6lida
representa la composicion en el equilibrio.

Se advierte de nuevo, al igual que para el caso del hidrégeno, la fraccion mol de dioxido de

carbono se incrementa con la relacion S/B y el modelo sub predice a los datos

experimentales.

La Figura 5.12 reporta que la fraccion mol de metano disminuye con la relacién S/B. Sin
embargo, el modelo, no logra predecir adecuadamente los datos experimentales para este

compuesto, ya que en un caso sub predice, tiene un maximo y luego disminuye.
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Figura 5.12 Produccion de CH, por gasificacion de lignina, usando el catalizador 20 % Ni/5 % La;Os/y-
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Figura 5.13 Perfil de la relacién H,/CO producida a partir de la gasificacion de lignina, usando catalizador 20
% Ni/ 5 % La,0Os/y-Al,O3, variando la relacion S/B, con relacion de Cat/B = 12.5 g/g y tiempo de reaccion de
20 s. La linea s6lida representa la composicion en el equilibrio.

La relacion H2/CO es un indicador de la produccién de H, pues a medida que ésta se
incrementa representa una mayor produccién de hidrégeno. En la Figura 5.13 observa de

manera general que la relacion H2/CO aumenta con la relacion S/B. Para valores de
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relacion S/B de 1.0 hasta 2.5, la relacion H2/CO incrementa desde valores de 2.0 hasta 4.0,

lo que indica un efecto considerable de la relacién S/B sobre la produccion de hidrégeno.

La Figura 5.13 indica que los datos experimentales en términos generales, se incrementan
con la relacién S/B y el modelo sub predice a estos datos en la mayor parte del rango de
valores de S/B.

En sintesis, los resultados del modelo termodinamico logran predecir las tendencias de las
fracciones molares de la mayoria de los compuestos, pero aln es necesario investigar mas
las variables que lo afectan, tales como el tipo de reacciones que intervienen, la presion a la
que realmente se efecttan las reacciones, cantidad de catalizador, etcétera. Por otra parte, a
los datos experimentales los afecta considerablemente el tipo de catalizador, las

condiciones de operacion, etc.

Las siguientes figuras reportan una comparacion de los datos tedricos y experimentales de
fraccion mol contra tipo de compuesto, para los diferentes valores de la relacion S/B, a la

temperatura de 650 °C.

La Figura 5.14 reporta la comparacion de datos tedrico y experimental de fraccion molar

de cada compuesto para una relacionde S/B =1,y T = 650 °C.
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Figura 5.14 Fraccion molar contra tipo de compuesto, tedrica y experimental a T =650y S/B = 1.
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Se observa que para los compuestos Hz, CO, CO2 y CHs, el modelo sub predice los datos
experimentales, tal como ya fue reportado en las Figuras 5.9 a 5.12

La Figura 5.15 reporta la comparacion de datos tedrico y experimental de fraccion mol de

cada compuesto para una relacién de S/B = 1.5,y T =650 °C.
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Figura 5.15 Fraccién molar contra tipo de compuesto, tedrica y experimental a T = 650 y S/B = 1.5.

Se observa que para los compuestos Hz, CO. y CO, el modelo sub predice los datos

experimentales, mientras que para el CH4, el modelo coincide con el valor experimental.

La Figura 5.16 reporta la comparacion de datos tedricos y experimentales de fraccion mol
de cada compuesto para una relacion de S/B =2,y T = 650 °C. Se observa que para todos
los compuestos, el modelo sub predice los datos experimentales. Sin embargo para el CO y

el CHa, el modelo coincide con el valor experimental.

La Figura 5.17 reporta la comparacion de datos teorico y experimental de fraccion mol de
cada compuesto para una relacién de S/B = 25, y T = 650 °C. Se observa que con

excepcion del CO, el modelo sub predice a los datos experimentales.
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Figura 5.16 Fraccion molar contra tipo de compuesto, teérica y experimental a T =650y S/B = 2.
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Figura 5.17 Fraccion molar contra tipo de compuesto, tedrica y experimental a T = 650 y S/B = 2.5.

De esta forma se aprecia que la produccion de compuestos fue afectada por la relacion S/B.
Para el caso del hidrogeno, el modelo sub predice a los datos experimentales. Los valores
experimentales de la fraccion mol aumentan con la relacion S/B. Para el caso del CO, el
modelo sub predice a los datos experimentales. Al aumentar la relacién S/B, disminuye la

fraccion mol experimental.
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Para el CO, para todos los valores de S/B, el modelo sub predice a los datos
experimentales y la fraccion mol de CO2 aumenta con la relacion S/B. Para el CHs, con
excepcion de S/B = 2.5, el modelo sub predice a los datos experimentales y de nuevo, al

incrementar la relacion S/B, disminuye la fraccion mol del metano.

En base a las observaciones anteriores, se puede concluir que para los compuestos
hidrégeno y dioxido de carbono, su fraccion mol aumenta con la relacion S/B, mientras que

para los compuestos monoxido de carbono y metano disminuye.

Debido a que el modelo sub predice a los datos experimentales, es necesario incluir mas

términos y posiblemente reacciones quimicas para describir mejor al sistema reaccionante.
Balances de masa para lignina

De manera semejante al caso de la glucosa, se realizaron los balances de masa total para la
lignina y de carbono, usando las mismas ecuaciones y teniendo en cuenta que éstas

representan la cantidad de masa inicial que no reacciono.

Para el caso del carbono:

BM C = me inyectada — me productos ~ mcoque x 100 (60)
me inyectada
Para el balance total
BM = Minyectada — Mproductos — Mcoque % 100 (61)

minyectada

La Figura 5.18 presenta los balances de carbono y masa total para la gasificacion de

lignina.
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Figura 5.18 Fraccion de masa total y de carbono para la gasificacién de lignina usando el catalizador 20 %
Ni/5 % La,Os/y-Al,0 a 650 °C, 20 s de reaccidn, relacién Cat/B = 12.5 g/g y variando la relacién S/B.

Cada punto en la gréafica representa el porcentaje de masa inicial que reacciond. Se observa
que, con excepcion de la relacion de S/B de 2.5, los balances de carbono y total
practicamente coinciden. Para el caso S/B = 2.5, el valor es mayor para el caso total que

para el carbono.
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Figura 5.19 Composicion del gas producido en la gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol
variando la relacién Cat/B (20 % Ni/5 % La,Os/y-Al,O3), y usando una relacion S/B de 1.0 g/g,
T = 650°C y tiempo de reaccion de 20 s.
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La Figura 5.19 muestra los perfiles de la fraccion mol de gases permanentes producidos
durante la gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol usando el catalizador 20 % Ni/5 %
La,Os/y-AlO3 para una relacion S/B de 1.0 g/g y variando la relacién Cat/B de 6.25 g/g,
12.5 g/g y 25 g/g. Se observa que principalmente para los gases CHa4 y Hz, el incremento en
la cantidad de catalizador, no afectd sus producciones, aunque el Hx registra mayores
valores que el CHa.

A pesar de que diferentes cargas de catalizador permiten obtener practicamente la misma
cantidad de hidrégeno, se decidié usar una cantidad mayor a la minima estudiada para
evitar posibles problemas o deficiencias por usar cantidades pequefias de catalizador. Para
el caso del CO y el COg, si se observa alguna modificacion al aumentar la cantidad de
catalizador de 0.125 g a 0.25 g. A pesar de esto, se puede afirmar que la cantidad de

catalizador no tuvo un efecto importante a estas condiciones.

En la Figura 5.20 se presentan los resultados de la fraccion de masa inicial que si reacciond
y masa de carbono durante las reacciones de gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol en

funcion de la relacion Cat/B.
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Figura 5.20 Fraccion de masa inicial que reaccion6 para la gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol
usando el catalizador 20 % Ni/5 % La,O3/y-Al;O3, con relacion S/B = 1.0 g/g, T = 650 °C, tiempo
de reaccidn de 20 s y variando la relacién Cat/B.
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La fraccién de masa inicial total que si reaccion6 incluye a los productos que contienen
carbono y a los que no lo contienen, tales como hidrdgeno, agua, etc. Sin embargo en la
fraccion de masa inicial de carbono, Unicamente se incluyeron los compuestos que
contienen carbono, tales como metano, etano, etc. Lo que no se detectd se debe a la posible
formacion de compuestos de alquitrdn, coque u otros compuestos organicos no

identificados.

5.3 Conclusiones del Capitulo
Los resultados presentados en este capitulo indican que:

Para la glucosa a 600 °C y 650 °C, experimentos térmicos y cataliticos (20 % Ni/5 %
La,0s/y-AlO3)

1. La temperatura tiene un efecto pequefio en la fraccion mol de hidrogeno, en los
experimentos térmicos y una diferencia importante entre el experimento térmico a
650 °C y el catalitico a 650 °C. La relacion H./CO tiene un comportamiento
semejante.

2. La temperatura tiene un pequefio efecto en la produccion de los compuestos CO,
CO2 y metano en los experimentos térmicos y el catalizador si tiene una influencia
muy significativa.

3. Los porcentajes de masa total y de carbono que si reaccionaron, fueron superiores al
90 %, tanto para experimentos térmicos como cataliticos con lignina o glucosa.
Posiblemente el porcentaje faltante se debe a compuestos de alquitran y coque que
no fueron detectados.

4. El comportamiento de los perfiles de presion en el reactor y en la caja de vacio son
semejantes tanto para los casos térmico Yy catalitico. En todos los casos, la reaccion

quimica se verifica a la presién medida maxima.
Para lignina a 650 °C y catalizador 20 % Ni/5 % La>Oz/y-Al,O3

1. Al incrementar la relacién vapor/biomasa (S/B), se favorece la reaccion de gas de
sintesis CO + H,0 2 H, + CO,, y de esta forma se incrementan las fracciones mol

de hidrégeno y CO2 y disminuye la del CO. También se efectla la reaccion de
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reformado de metano con vapor CH, + H,0 2 3H, + CO y por lo mismo, la
fraccidn mol experimental de metano disminuye al aumentar la relacion S/B.

Los resultados del modelo termodindmico logran predecir las tendencias de las
fracciones molares de la mayoria de los compuestos, pero ain es necesario analizar
mas las variables que lo afectan, tales como el tipo de reacciones que se efecttan
(incluyendo alquitranes), la presion, temperatura y tiempo O6ptimos para la
produccion de hidrogeno, cantidad de catalizador, desviaciones de la idealidad del
sistema reaccionante, etcétera.

Las discrepancias entre la cantidad de biomasa alimentada que reacciond y los
productos detectados se pueden atribuir principalmente a problemas experimentales

o0 de deteccidn de compuestos, tales como alquitranes y coque.
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CAPITULO 6. CONCLUSIONES GENERALES

Del modelo termodinamico

De acuerdo a los célculos realizados con el modelo termodinamico, estudiando la
temperatura con los valores de 550 °C, 600 °C, 650 °C, 700 °C, 750 °C y 800 °C, la
relacion vapor/biomasa (S/B) de 0.4 g/g, 0.6 g/g, 0.8 g/g, 1 g/g, 1.5 g/g, 2 g/gy 2.5 g/g. Se
puede deducir lo siguiente:

1. Las fracciones molares del hidrégeno y el CO se incrementan con la temperatura,
para todas las relaciones vapor/biomasa estudiadas, mientras que las fracciones
molares del CO2 y CH4 disminuyen y todo esto es congruente con las predicciones
de la termodinamica.

2. De acuerdo a la ley de Hess, las reacciones globales de produccion de hidrogeno y
de CO tienen entalpias positivas por lo mismo son endotérmicas. De acuerdo con la
ecuacion de van't Hoff las velocidades de estas reacciones quimicas se favorecen
con la temperatura. Lo anterior es corroborado con los datos experimentales.

3. Las fracciones molares del hidrogeno y el CO2 se incrementan con la relacion
vapor/biomasa (S/B), para todas las temperaturas estudiadas, mientras que las
fracciones molares del CO y CHs disminuyen. y todo esto se atribuye a la
verificacion de las reacciones de gas de sintesis y reformado de metano con vapor,
donde se consumen agua, CO y metano y a su vez, se producen hidrogeno y COo,
respectivamente.

4. Al incrementar la presion, la fraccion mol del hidrégeno disminuye tal como lo
predice la termodindmica. Lo anterior indica que, salvo pequefios detalles, el
modelo predice adecuadamente las tendencias del comportamiento del sistema

reaccionante.
Comparacién entre datos experimentales y predicciones del modelo termodinamico

1. Para la gasificacion de glucosa, la temperatura tiene un pequefio efecto en la
produccién de cualquiera de los compuestos Hz, CO, CO2 y CHs4 en los

experimentos térmicos. Sin embargo, al emplear un catalizador se registra una
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diferencia muy significativa. Particularmente para el hidrégeno hubo un incremento
en su fraccion mol.

2. Los porcentajes de masa total y de carbono que si reaccionaron, fueron superiores al
90 %, tanto para experimentos térmicos como cataliticos con lignina o glucosa. Para
la lignina se obtuvieron mejores resultados con respecto a la glucosa. Posiblemente
el porcentaje faltante se debe a compuestos de alquitran y coque que no fueron
detectados.

3. El comportamiento de los perfiles de presién en el reactor y en la caja de vacio son
semejantes tanto para los casos térmicos como cataliticos. En todos los casos, la
reaccion quimica se verifica a la presién medida maxima que generalmente fue 3.4
atm.

4. Para lignina a 650 °C y catalizador 20 % Ni/5 % LazOs/y-AlOs:

a. Al incrementar la relacion vapor/biomasa (S/B), se favorece la reaccion de
gas de sintesis (CO + H,0 2 H, + C0,), y de esta forma se incrementan las
fracciones mol de hidrogeno y CO; y disminuye la del CO. También se
efectla la reaccion de reformado de metano con vapor (CH, + H,0 2
3H, + CO) y por lo mismo, la fraccion mol experimental de metano
disminuye al aumentar la relacion S/B.

b. Elincremento en la cantidad de catalizador de 0.125 g a 0.5 g, para los gases
CHa y Hz, no afecto sus producciones, aunque el Hz registra mayores valores
que el CH4. Para el caso del CO y el COg, si se observa alguna modificacion.
A pesar de esto, se puede afirmar que la cantidad de catalizador no tuvo un
efecto importante y lo conveniente es usar la cantidad mas pequefia posible,
en este caso 0.125 g o ligeramente mayor.

c. Los resultados del modelo termodindmico logran predecir las tendencias de
las fracciones molares de la mayoria de los compuestos y siempre son
inferiores a los datos experimentales. Por lo anterior, aln es necesario
analizar mas las variables que lo afectan, tales como el tipo de reacciones
que se efectuan (incluyendo alquitranes), los valores optimos de presion,
temperatura y tiempo para la produccion de hidrégeno, cantidad de

catalizador, desviaciones de la idealidad del sistema reaccionante, etcétera.
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Se considera que esta tesis ha contribuido al conocimiento cientifico y tecnologico para la
produccion de hidrogeno debido a que, se ha usado un reactor llamado CREC Riser
Simulator que permite obtener informacion adecuada para validar modelos cinéticos y
termodinamicos. Concretamente, se ha continuado con el trabajo de investigacion que se
realiza en la UAZ en colaboracion con el Centro de Investigacion CREC de Canad4, en la
medida que se mejoré el modelo termodinamico y sus resultados se compararon con
informacién experimental obtenida con un nuevo catalizador, en un rango amplio de
valores de la relacion vapor/biomasa. Todo esto es una contribucion significativa a la

explicacion cientifica del proceso de gasificacion de lignina y glucosa.

El objetivo final de esta linea de investigacion es disponer de una técnica para obtener
energia de material de residuo que podria ser basura organica. Con esto se pueden resolver
dos problemas simultaneamente: la limpieza del medio ambiente y la produccion de

energia.
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TRABAJO A FUTURO

1.

Como resultado de este trabajo se puede apreciar un comportamiento complicado
del sistema reaccionante que permite la produccion de los diversos compuestos, por
lo que es necesario proponer un esquema de reacciones mas preciso con respecto al
planteado en esta tesis.

Es necesario estudiar el efecto del tiempo de reaccion ya que, si la configuracion del
reactor y las condiciones de trabajo lo permiten, puede ser posible alcanzar el
equilibrio y conseguir una mejor prediccion del modelo.

Se propone estudiar otro tipo de catalizadores que incluyan promotores tales como
lantano, cerio, etc., con diferentes cargas.

Realizar un estudio termodindmico de este proceso de reaccion usando ecuaciones
de estado diferentes a la de gas ideal y coeficientes de fugacidad diferentes a la
unidad, ya que, la mezcla gaseosa podria tener un comportamiento distinto al ideal
pues el reactor se encuentra cercano a las 5 atmosferas

Continuar con el andlisis para entender las diferencias observadas entre las
predicciones del modelo y los datos experimentales. Es necesario cuantificar el
coque y los alquitranes, incrementar el tiempo de reaccion a 30 s, usar otro tipo de
gases como atmosfera en el reactor tales como CO2, Ar, N2, entre otros.

Es necesario realizar experimentos a otras temperaturas para obtener energias de
activacion y constantes de reaccion que permitan proponer un modelo cinético del
sistema reaccionante.

Proponer mecanismos de reaccion, determinar pasos controlantes, etc.
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APENDICE |
El procedimiento para la realizacion de experimentos en el Reactor RISER Simulator es

como sigue:

e Se programa la temperatura de la caja de vacio a 195 °C

e Cargar contenedor del reactor con el catalizador (si es necesario) y cerrar el reactor.

e Se verifica que el gas acarreador sea el correcto. Se revisa que no existan fugas en

las lineas de transporte de gases.

e Se programa a la temperatura de trabajo, las partes inferior y superior del reactor.

e Una vez que se alcanzan las temperaturas programadas, se realiza una prueba de

fugas en el reactor:

©)

©)

©)

El reactor debe estar en posicion OPEN, LOAD y VENT.

Se activa el boton ARGON vy se aumenta la presion del sistema hasta 24 psi
aproximadamente.

Luego, desactivar VENT, desactivar ARGON vy cerrar reactor con CLOSED.
La presion del reactor, debe mantenerse o bien caer 0.001 psi en dos
segundos.

Activar OPEN para abrir reactor y activar VENT para evacuar el gas.

e Sila prueba de fugas es aceptable, se establecen las presiones en la caja de vacio y

en el reactor.

©)

o

Activar ARGON vy esperar a que la presion del sistema llegue a 18 psi.
Deben estar activados OPEN, LOAD y VENT.

Desactivar ARGON, esperar que la presion del reactor baje a 14.65 psi (1
atm)

Cerrar reactor activando CLOSED y desactivar VENT

Bajar la presion en la caja de vacio, se activa VACUUM, se abren las dos
valvulas manuales de la linea de gases y se enciende la bomba de vacio.
Esperar que la presion llegue a 3 psi.

Apagar bomba, cerrar valvulas y desactivar VACUUM.

e Sila muestra a gasificar es liquida, cargar la jeringa y colocarla en el dispositivo de

inyeccion.



Verificar que el programa Personal DagView esté configurado para guardar los
datos de presion del experimento:

o Entrar en el icono de Channel Configuration y revisar que los canales
reactor y vacuum estén en posicion ON, al poner play las medidas de presion
deben ser las mismas que marcan los controladores de presion del reactor,
poner stop.

o Entrar al icono de Configure Data Destination elegir la carpeta donde se
guardaran los datos y escribir el nombre del experimento.

Cuando todo est4 listo, se activa el rotor e inmediatamente se activa el icono de Arm
Tigger for Disk Recording (que comienza a guardar datos de presion), se espera a
que el rotor alcance las revoluciones por minuto programadas.

Se realiza la inyeccion y se espera a que el tiempo de reaccion programado termine,
en ese momento el reactor RISER automaticamente activa OPEN (se debe estar
pendiente de la presion maxima que se muestra para el reactor) y las presiones de la
caja de vacio y del reactor se igualan, indicando que los gases (productos y
reactivos) han pasado a la caja de vacio.

Se activa CLOSED para cerrar el reactor y se registran las presiones del reactor y la
caja de vacio a las que se igualan.

Se pone STOP para apagar el rotor

Se presiona play en el programa Personal DaqView (para terminar de grabar los
datos de presion)

Se activa MIX (en la caja de vacio) las veces necesarias

Se toma una muestra del puerto de la caja de vacio con la jeringa adecuada para gc
y se procede con el analisis en el cromatdgrafo de gases.

Se activa OPEN.

Se activa ARGON.

Se activa VENT, para evacuar y limpiar el reactor.

Si ha sido el Gltimo experimento, se baja la temperatura del reactor.



APENDICE II

En esta seccion se muestra el método matricial usado para encontrar las reacciones

independientes.

Teniendo las ocho reacciones consideradas en la gasificacion de biomasa

Nombre de la reaccién Ecuacion quimica

Reaccion de gas de
o CO + H,0 2 H, + CO, (a)
sintesis

Reformado de metano
CH, + H,0 2 3H, + CO (b)
con vapor

Reformado de metano en
CH,+C0, 2 2H, +2C0  (¢)

Seco

Reaccion heterogénea de

o C+H,0=2H,+CO (d)
gas de sintesis

Equilibrio Boudouard C+ CO, 2 2C0 (e)
Formacion de metano C+ 2H, 2 CH, (N
Etileno 4H, +2C0 2 C,H, + 2H,0 (g)
Etano 5H, + 2C0 2 C,Hy + 2H,0  (h)

Se hace un reacomodo matricial de la forma

co H,0 H, CO, CH, C C,H, C,H,
al-1 -1 1 1 0 0 0 0
b1 -1 3 0 0 -1 0 0
cl2 0 2 -1 0 -1 0 0
d/1 -1 1 0 -1 0 0 0
el2 0 0 -1 -1 0 O 0
flo o -2 0o -1 1 o0 0
g2 2 4 0 o0 0 1 0
hf2 2 5 0 0 0 0 1




-1 -1 1 1 0 0 0 O
1 -1 3 0 0 -1 0 O
2 0 2 -1 0 -1 0 0
1 -1 1 0 -1 0 0 O
2 0 0O -1 -1 0 0 O
0 o -2 0 -1 1 00
-2 2 -4 0 0 0 1 0
-2 2 =5 0 0 0 0 1

1 1 -1 -1 0 0 0 O
1 -1 3 0 0 -1 0 O
2 0 2 -1 0 -1 0 O
1 -1 1 0 -1 0 0 0
2 0 0O -1 -1 0 0 O
0 O -2 0 -1 1 0O

-2 2 -4 0 0 0 1 0

-2 2 =5 0 0 0 0 1

Tomar la primera fila como pivote: multiplicar la fila 1 por (-1) y sumar a la fila 2;
multiplicar la fila 1 por (-2) y sumar a la fila 3; multiplicar la fila 1 por (-1) y sumar a la fila
4; multiplicar la fila 1 por (-2) y sumar a la fila 5; la fila 6 queda igual; multiplicar la fila 1

por (2) y sumar a la fila 7; multiplicar la fila 1 por (2) y sumar a la fila (8).

1 1 -1 -1 0 0 0 O
0 -2 4 1 0 -1 0 O
0 -2 4 1 0 -1 0 O
0 -2 2 1 -1 0 0 O
0 -2 2 1 -1 0 0 O
o 0 -2 0 -1 1 0 O
0 4 -6 -2 O 0 1 0
0 4 -7 -2 0 0 0 1

Dividir la fila 2 entre (-2).

1 1 -1 -1 0 0 0 0
0 1 -2 -2 0o * 00
2 2
0 -2 4 1 0 -1100
0 -2 2 1 -1 0 00
0 -2 2 1 -1 0 00
0 0 -2 0 -1 1 00
0 4 -6 -2 0 0 1 0
0 4 -7 -2 0 0 0 1



Tomar como pivote la segunda fila: multiplicar la primera fila por (2) y sumar a la fila 3;
multiplicar la fila 2 por (2) y sumar a la fila 4; multiplicar la fila 2 por (2) y sumar a la fila
5; la fila 6 queda igual; multiplicar la fila 2 por (-4) y sumar a la fila 7; multiplicar la fila 2
por (-4) y sumar a la fila 8.

1 1 -1 -1 O 0O 0 O
01 -2 - 0 1 00
0 0 O 0 0 0O 0 O
o 0 -2 0 -1 1 0O
o 0 -2 0 -1 1 0O
o 0 -2 0 -1 1 0O
0 0 2 0 0O -2 1 0
0 0 1 0 0O -2 0 1
Intercambiar columnas 3 y 4
1 1 -1 -1 O 0O 0 O
01 — -2 0 1 00
0 0 O 0 0 0O 0 O
o 0o 0 -2 -1 1 00
o 0o 0 -2 -1 1 00
o 0o 0 -2 -1 1 00
0 0 O 2 0o -2 1 0
0 0 O 1 0 -2 0 1
Dividir la fila 4 entre (-2)

1 1 -1 -1 0 0O 0 O
01 -2 -2 0 * 00
2 2
0 0 O 0 0 0O 0 O
o0 o 1 ¥ -2 oo

2 2
o 0 0 -2 -1 1 00
o 0 0 -2 -1 1 0O
0 0 O 2 0O -2 1 0
0 0 O 1 0 -2 0 1

Tomar la fila 4 como pivote: multiplicar la fila 4 por (2) y sumar a la fila 5; multiplicar la
fila 4 por (2) y sumar a la fila 6; multiplicar la fila 4 por (-2) y sumar a la fila 7; multiplicar

la fila 4 por (-1) y sumar a la fila 8.
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Intercambiar filas 7 y 5

o O
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Multiplicar fila 5 por (-1)

o
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Intercambiar filas 8 y 6

\



Tomar fila 5 como pivote: multiplicar fila 5 por (1/2) y sumar a la fila 6

SO OO0 OO O -
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OO0 O RrvrO OO
—_
|
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Multiplicar fila 6 por (-1)
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El resultado es una diagonal con cinco nameros no nulos, lo que representa el nimero de
ecuaciones independientes, tomando en cuenta el orden original de las filas y

relacionandolas con las reacciones quimicas correspondientes, se tiene que

a 11 -1 -1 0 0 0 0]
b 01 — -20 1 0 0
c 00 0 0 00 0 0
d 0o 0 1 I — 0 0
g 00 0 0 1 1 -1 0
h 00 0 0 0 1 2 -1
e 00 0 0 0 0 0 0
f 00 0 0 0 0 0 o0

VI



Por lo tanto las cinco reacciones quimicas independientes son las ecuaciones a, b, d, g y h,

que son las filas que tienen numeros no nulos en la diagonal principal de la matriz.

Nombre de la reaccién Ecuacion quimica

Reaccion de gas de
o CO + H,0 2 H, + CO, (a)
sintesis

Reformado de metano
CH, + H,0 2 3H,+C0 (b)

con vapor
Reaccion heterogénea de
. C+H,02H,+CO (d)
gas de sintesis
Etileno 4H, + 2C0 2 C,H, + 2H,0 (g)
Etano 5H, +2C0 2 C,Hy + 2H,0 (h)

VI



APENDICE III

Para resolver el sistema de ecuaciones no lineales, se propusieron valores iniciales de Sy,
Q, € yn de acuerdo a:

El valor minimo permitido para 8, para un valor de y, es cuando el limite de K, ¢s — 0, €S
decir

ay  (y—2x—z+3B+4y +20+2e+n)y
By B(z+w—pB—2y)

llr(I)l KWGS =
a>0
(Gy = 2x = 2+ 3fmim + 4y + 20+ 26 +1) > 0
Despejando Bpin
1 1
Bmin >§[2x+z—§y—4y—29—28—n]

Del mismo modo, el valor maximo permitido para £, para un valor de y, es cuando el limite

de Ky s — oo, es decir

ay  (3y—2x—z+3B+4y+20+2e+7)y
By B(z+w—B~2y)

hm KWGS =
—00

>0

(Z+(U_,Bmax_2y)>0

Despejando B,qx

z+w- 2)/) > Bmax

Para asegurar que para un valor de y dado, B,qx > Bmin, debe satisfacerse la igualdad

,Bmax > ,Bmin
1 1
(z + w — 2Vmax) >§[2x+z—5y—4ymax —29—25—77]

IX



Despejando ypax

312 2

2 2 1

Ymax > —5|zX—zZ-Zy—w—Q—ce—2n

213 3

3 3 3

Luego, las cinco ecuaciones se escribieron de la forma

f(B) = ay — KyesPY

A continuacién, se muestra el programa usado en Polymath para la resolucién del sistema

de cinco ecuaciones con cinco incognitas.

f(beta) = -(Kwgs * (beta * tri)) + (alfa *
gama)

beta(0) = 4e-4

f(gama) = -(Kch4 * (vib * tri * (denom " 2)))
+ ((alfa™ 3) * (beta) * (P ™ 2))

gama(0) = 2e-4

f(omega) = -(Khwgs * (tri * denom)) + (alfa
* beta * P)

omega(0) = 6e-4

f(epsilon) = -(Kc2h4 * ((alfa ™ 4) * (beta »
2))) + ((epsilon * (tri ~ 2) * (denom * 3)) * (P
" (-3))

epsilon(0) = 2e-7

f(eta) = -(Kc2h6 * ((alfa ~ 5) * (beta * 2))) +
((eta * (tri » 2) * (denom ~ 4)) * (P " (-4)))
eta(0) = 2e-6

alfa=05*y-2*x-z+3*bheta+4 *gama

+ 2 *omega + 2 * epsilon + eta

vib = X - beta - gama - omega - 2 * epsilon - 2
* eta

tri=z+ w- beta-2*gama

denom=05*y-x+w+2*beta+2*

gama + 2 * omega + epsilon

W = 4.72E-04
x = 1.04E-03
y = 1.31E-03
z = 2.61E-04
P=34

Kwgs = 1.928

Kch4 = 2.606

Khwgs = 1.330
Kc2h4 = 1.02839E-06
Kc2h6 = 1.32245E-05

Este sistema de ecuaciones se resolvio para cada temperatura y cada relacion de S/B.
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