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RESUMEN

El presente trabajo de grado realiza una propuesta de disefio conceptual de un proceso de pirdlisis
a partir de biomasa, para su “ejecucién” se realiza una investigacion dividida en tres fases, cada

una complementaria y acumulativa para dar cumplimiento al desarrollo.

En principio, se recopila la informacion bibliografica para determinar el estado de arte del proceso
termoquimico en estudio, y realizar tambien la busqueda de modelos cinéticos que fueron

validados por los autores con el fin de encaminar la cinética dentro del proceso reactivo.

Se eligié el modelo cinetico propuesto por Koufopanos donde a partir de aserrin y a una
temperatura de 623 K se obtienen productos en fase gaseosa (gases y volatiles) asi como tambien
en fase solida (char), dando asi paso a la determinacion del reactor a utilizar y a su vez el modelo
matematico que permitio establecer las ecuaciones que rigieron el comportamiento de este proceso
como tal. Luego del desarrollo utilizando el programa MATLAB, se determino el uso de un horno
rotatorio con medidas de longitud, didmetro y volumen de capacidad de 5.55m, 1m y 4.75m?®

respectivamente. La carga energética que demanda este equipo es de 7.23 x10* kilovatios.

Por ultimo, se adecud al proceso una fase de pretratamiento, asi como una parte de separacion y
adecuacion de productos para obtener el disefio esquematizado en su totalidad, de igual manera se
realizé un andlisis de sensibilidad donde se permitié observar el comportamiento del proceso en
sintesis al cambiar valores de variables determinantes en la ejecucion desde el punto de vista

energeético.

Palabras Clave: Pir6lisis, Simulacion, Horno rotatorio, Aserrin, Disefio conceptual.
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INTRODUCCION

La alta demanda por parte del ser humano en el uso de los combustibles fésiles como fuente de
energia es una de las principales causas de problemas medioambientales, tales como emisiones de
gases contaminantes a la atmosfera, erosion de las tierras explotadas y contaminacion de fuentes

hidricas, entre otro tipo de afectacion indirecta que pueda causar sobre el ecosistema.

Se ha demostrado que los residuos organicos son altamente aprovechables para gran cantidad de
fines, tales como produccidon de energia, materias primas e insumos para nuevos productos
sostenibles. La pirdlisis de biomasa es un proceso termoquimico de descomposicion en el cual a
partir de la materia prima se obtienen productos solidos y gaseosos los cuales pueden ser
reincorporados a cadenas productivas o industriales. De no ser evaluada esta posibilidad, se estaria

dejando de lado una alternativa viable para el aprovechamiento de biomasas.

Se evidencia escasez herramientas para evaluar y tener en cuenta los procesos de pirélisis de
biomasa para una escala industrial. Los simuladores y software disponibles no son capaces de
realizar estimaciones del comportamiento de este proceso termoquimico de una manera global. Es
decir, sin tener en cuenta factores tan especificos como la caracterizacion de la biomasa y los
productos y equipos necesarios para llevar a cabo la transformacion de la materia prima.

Dificultando asi tareas tales como la evaluacion de este tipo de procesos de una forma abreviada.

Mediante la investigacion bibliografica es posible establecer la existencia de modelos que
describen las reacciones de pirolisis de biomasa lignoceluldsica con un buen indice de correlacion
entre los datos experimentales y el comportamiento estimado a traves de dichos modelos
matematicos, esta descripcion matematica del proceso presenta la facilidad de realizar primero la
estimacion del proceso reactivo y posteriormente determinar la caracterizacion de los productos
resultantes, el potencial de esta propuesta radica en la aplicacion de estos modelos mediante la

simulacién con la ayuda de software especializados en procesos quimicos.

La metodologia aplicada a la presente investigacion consiste en tres fases clave, la primera es la
recopilacion bibliografica acerca del proceso de pir6lisis y los conceptos que lo definen para su
entendimiento a partir de las bases de datos Elsevier, Google academic y Redalyc (se recomienda
realizar la busqueda en el gestor Google ademas de en idioma inglés, ya que fue donde se evidencio

mayor cantidad de informacion disponible), posteriormente se realiza la estimacion de los modelos
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matematicos obtenidos de la literatura y por ultimo por medio de criterios energéticos se evalua la
operacion de dicho proceso sintetizado de manera conceptual por medio del programa generado
en MATLAB, y las herramientas proporcionadas por mathworks que permitieron la comprension

del lenguaje y creacién del codigo de programacion.
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OBJETIVOS

Objetivo General.

Proponer el disefio conceptual de un proceso para la pirdlisis de biomasa por medio de simulacion.

Obijetivos Especificos.

1. Entender el proceso de pirélisis de biomasa de la forma termodindmica, cinética y los
modelos matematicos que describan su comportamiento.

2. Seleccionar los criterios y parametros para establecer el proceso reactivo.

3. Evaluar el proceso sintetizado mediante simulacion utilizando criterios energéticos.
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1. TERMODINAMICA, CINETICAY MODELOS MATEMATICOS QUE
DESCRIBEN EL COMPORTAMIENTO DEL PROCESO DE PIROLISIS DE
BIOMASA

En este capitulo se realiza una contextualizacion de manera global en cuanto a los conceptos
necesarios para tener entendimiento claro del desarrollo del proyecto. En la primera seccion se
describe el proceso termoquimico en estudio, definicion, clasificacion y variables para una correcta
ejecucion. Luego, se hace mencién del tipo de biomasa a estudiar, desprendiendo cada uno de los
elementos que la componen y las diversas reacciones para determinar los productos resultantes.
Por ultimo, se presentan estudios antecedentes referentes al enfoque de esta investigacion y se

discute acerca de 3 modelos cinéticos en concreto (Koufopanos, Michailos y Miljkovic).

1.1 Contextualizacion acerca de la pirdlisis de biomasa

1.1.1 Pirdlisis

La pirdlisis es una descomposicion termoquimica de la biomasa en un rango de productos utiles,
ya sea en ausencia total de agentes oxidantes o con una limitada que no permite la gasificacion en
una medida apreciable. También forma varios pasos iniciales en la reaccion de gasificacion.[1]
Los resultados de este proceso cominmente son Char, productos liquidos (Tar) y gaseosos.
Dependiendo de las condiciones de funcionamiento, los procesos de pirélisis pueden

dividirse en tres subclases: Pirélisis convencional, pirolisis rapida y pir6lisis Flash. [2]

1.1.2 Tipos de pirolisis

Basandose en la tasa de calentamiento, la pirolisis puede clasificarse en general como lenta y
rapida. Se considera lento si el tiempo requerido para calentar el combustible a la temperatura de

pirélisis es mucho mas largo que el tiempo de reaccion de pirdlisis caracteristico y viceversa.[3]

Réapida: t calentamiento >>t reaccion

Lenta: t calentamiento <<t reaccion
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1.1.2.a. Pirdlisis rapida. “En la pir6lisis rapida, la biomasa se descompone muy rapidamente para
generar principalmente vapores y aerosoles y algo de carbon y gas. Después de enfriarse y
condensarse, se forma un liqguido mévil homogéneo de color marrén oscuro que tiene un valor

calorifico de aproximadamente la mitad de la del combustible convencional” [4].

1.1.2.b. Pir6lisis lenta. Esta pir6lisis se ha venido realizando desde hace muchos afios, se
caracteriza por ser un proceso en el que se lleva a velocidades de calentamiento muy bajas, (0.1-1
K/s) [5], y que no excede su operacion a una temperatura mayor a los 400°C [3].Por lo tanto, la
materia llevada a cabo en este tipo de pirdlisis se vera sometida a un tiempo de residencia mayor,
permitiéndole adecuarse a una mayor produccion de biochar a comparacién de productos liquidos,

los rendimientos porcentuales son de 30-40 y 25-30 respectivamente [6].

1.1.3 Variables que afectan el proceso

Las principales variables que se deben tener en cuenta a la hora de un disefio de pirolisis para que

este no se vea afectado, ni los productos emergentes de este proceso se mencionan a continuacion

[7]1.

e Tasas de calentamiento muy altas y tasas de transferencia de calor muy altas a la interfaz de
reaccion de las particulas de biomasa.

e Latemperatura de reaccion de pirdlisis cuidadosamente controlada de alrededor de 500°C para
maximizar el rendimiento liquido de la mayoria de la biomasa.

e Los cortos tiempos de residencia de los vapores calientes. tipicamente menos de 2 segundos,
lo que conlleva a minimizar las reacciones secundarias.

e Répida remocidn del char del producto para minimizar el agrietamiento de los vapores.
e Raépido enfriamiento de los vapores de la pir6lisis para dar el producto bio-aceite.

1.1.4 Biomasa

“La biomasa puede definirse en general como cualquier material de hidrocarburos que consiste
principalmente en carbono, hidrégeno, oxigeno y nitrégeno. El azufre también esta presente en

menores proporciones. Algunos tipos de biomasa también llevan proporciones significativas de

15



especies inorganicas. La concentracion de la ceniza que surge de estos cambios inorgénicos es de
menos del 1% en las maderas blandas al 15% en la biomasa herbécea y residuos agricolas.” [8]
La biomasa se refiere a cualquier material organico derivado de plantas que usan la luz solar para
crecer. Cuando se queman, la energia almacenada en la biomasa se libera para producir calor o la
electricidad [9].
“Las fuentes de biomasa incluyen diversos materiales naturales y derivados, como especies lefiosas
y herbéaceas, desechos de madera, bagazo, residuos agricolas e industriales, papel de desecho,
residuos municipales residuos solidos, aserrin, biosélidos, hierba, residuos de la elaboracion de
alimentos, residuos animales, plantas acuéaticas

y algas, etc.” [10].

Diversos estudios e investigaciones referentes al uso de esta nueva materia prima como fuente
primaria en procesos termoquimicos apoyados de herramientas de simulacion se han venido

realizado a lo largo de los dltimos afios, la Tabla 1 recolecta algunas de estas investigaciones.

Tabla 1

Cuadro de estudios de simulacion de biomasa.

Nombre Autores Descripcion Referencia

Proceso de pir6lisis a partir
de residuos verdes, donde
realizan una simulacion y un

: : Mohammed J. Kabir, andlisis experimental para
PerIYS'S of m“r?'c'pa' green Ashfaque Ahmed validar su ajuste. Parael
1 waste: A modelling, Chowdhury and Mohammad desarrollo de la simulacién (1]
simulation, and experimental o A
- G. Rasul utilizan el método de cuatro
analysis.
segmentos de estado
estacionario.
lustran mediante una
herramienta de simulacion de
. . Qingang Xiong, Yang Yang, dinamica de fluidos
2 Ov_erwew Of. con_]putatl_onal Fei Xu, Yaoyu Pan, Jingchao | computacional (CFD) el [12]
fluid dynamics simulation of . . -
. Zhang Kun Hong, Giulio comportamiento y formacion
reactor-scale biomass L ]
rolysis Lorenzini and Shurong d_e la biomasa en los
Py ’ Wang diferentes productos

descritos por la cinética en
un pirolizador.

Presentan un novedoso y
detallado modelo cinético
con mas de 149 reacciones,
describiendo la
descomposicion de todos los
componentes
lignocelulésicos. Con una [13]
facil adaptacion de
implementarse al simulador
Aspen Plus con el fin de
determinar rendimientos de
los productos.

Nota. La tabla 1 muestra de manera breve los estudios previos a partir de los cuales se planted la presente

A kinetic reaction model for Jens F. Peters, Scott W.
biomass pyrolysis proceses Banks, Anthony V.
3 in Aspen Plus. Bridgwater, Javier Dufour

investigacion.

16



1.1.5. Biomasa lignocelulésica

Es la biomasa més abundante y disponible compuesta principalmente de paredes celulares
vegetales, ya que en ella se encuentran mayoritariamente componentes como la lignina,
hemicelulosa y celulosa. Lo que permiten obtener una estructura sélida y fuerte, esta biomasa tiene
un porcentaje de ceniza que es determinante a la hora utilizar esta biomasa como materia prima.
El porcentaje de estos compuestos presentes en la biomasa pueden verse variados acorde con la

naturaleza de la biomasa, la obtencion de biomasa lignocelulésica se puede ver presente en varios

sectores ilustrados en la figura 1.

Figura 1

Esquematizacion de las fuentes de obtencion de biomasa lignocelulésica.

[

Fuentes de biomasa

lignoceluldsica

|

[ Residuos Agricolas

Residuos de
Madera

Madera suave
(Pmo Cipress)

Madera dura
(Aspen Sauce)

Bosques
(Hojas, cascaras)

Residuos de todo tipo
(Bagaso,algoddn,cascara
arroz)

*Quimicos
*Residuos
solidos papel

*Nitzschia laevis
*Dunaliolla oalina

Residuos de

comida

Nota. Este esquema permite ver la variedad de fuentes en donde se la biomasa lignocelulésica puede ser

tomada en cuenta. Tomado de: S.F, Lignocellulosic Biomass: A sustainable Bioenergy Source for future, 25
Dec 2017, [En linea]. Disponible: https://cutt.ly/5b2jTSd [8 Oct 2020 ].

1.1.5.a. Celulosa. Es el polimero mas abundante de la biosfera, su estructura Figura 2 se forma por
la union de moléculas D-glucosa a través de enlaces 1-4 glucosidicos. Posee dos estructuras una
cristalina o nativa, caracterizada por un alto grado de cristalinidad u ordenamiento y de

polimerizacién. Por lo cual, es insoluble, amorfa y modificada, permitiéndola ser soluble y con un

grado de cristalinidad y polimerizacion menor [14].

17



Figura 2

Estructura molecular de la celulosa.

OH OH
&o 0
—0- o o

HO OH HO OH

celulosa

Nota. Representa una proyeccion de la estructura
de la celulosa. Tomado de: A.S, Tecnologia de la
celulosa. La industria papelera, [En linea].
Disponible: https://cutt.ly/Eb4EeXz [15 May
2021]

1.1.5.b. Hemicelulosa. Estructura similar a la celulosa en cuanto a su cadena, varia en que es una
cadena corta y presenta una estructura amorfa y ramificada tal como se puede apreciar en la figura
3. En la hemicelulosa se encuentran monosacaridos como hexosas, pentosas, acidos urénicos y
grupos acetilo en su estructura. [15].

Figura 3

Ejemplo de los polimeros presentes en la hemicelulosa (Xilano).

Hac\fo
0 0
HO 0 O  HO 0
0 0 0
H n
0
o} OH
H,CO
: o~ o OH

HO

Nota. Representa un ejemplo de una proyeccion de Haworth de la estructura de la
hemicelulosa mediante la estructura del Xilano. Tomado de: Alternatve fuels from
biomass sources, hemicellulose [En linea]. Disponible: https://cutt.ly/Eb4Rugb
[15 May 2021]
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1.1.5.c. Lignina. Polimero que a diferencia de la celulosa y hemicelulosa tiene en su estructura
una matriz aromatica (figura 4), lo que le permite ser una pared celular mas fuerte y rigida. Es un
amorfo compuesto de tres unidades basicas (p-coumaril,coniferilo y sinapilo) que son unidas
mediante enlaces carbono-carbono, éster y éter, este Gltimo es el que méas se encuentra presente en

la molécula [15].

Figura 4

Proyeccion estructural de la lignina.

|
H.COH HO H
ocH, | Q [
H HCO—---
CH | cHO
CH
CHO
HC [Carhnhydrat?)
I-LCW

HCDH
HOC—CH—CH.OH

CHO- — H’Co”* acH
o

HC— —O—CH._.
DN S N
HOCH OH Hcl; o—<|:n '
HOCH OCH, HOCH
”‘I; CHO HCOH

CHO. |
,

CH. HOCH, HC|:_C|H H|C o (|:H’ CH,
HC_ o CH, HO |CH H(l:—c

Nota. La figura 4 representa un ejemplo de una proyeccion estructural de
la lignina. Tomado de: Alternatve fuels from biomass sources, Lignin [En
linea]. Disponible: https://cutt.ly/Qb4Tfhj [15 May 2021]

19



1.1.6 Productos de la reaccion de pirdlisis

1.1.6.a. Char. El char, aunque es un residuo de carbono de pir6lisis o desvolatilizacion, no es
carbon puro; tampoco es el carbono fijo de la biomasa. Conocido como carbén pirolitico, contiene
algunos compuestos volatiles y cenizas ademas del carbono fijo. El char de biomasa es muy
reactivo. Es muy poroso y no se prensa [3].

1.1.6.b. Biochar. El biochar Figura 5, es el producto sélido de la pirélisis de la biomasa. Esto
proporciona una alternativa a la quema completa de productos agricolas o residuos forestales que
liberan el carbono a la atmosfera. Este producto puede retener una parte de ese carbono en forma
solida estable en el suelo durante cientos de afios [3].

Figura 5

Biochar

\

Nota. Presentacion comercial del Biochar Tomado de:
P.G, Biochar a “Baterry” for soil, livestock, 24 Ago
2018, [En linea]. Disponible: https://cutt.ly/gb3N5ch
[20 May 2021].

Algunos de los principales usos de este producto son: La remediacion y mejora de suelos en donde
son altamente contaminados por metales pesados en el suelo, el biochar mediante el proceso de
adsorcion permite la remocién de dichos metales mediante el uso de atracciones electrostaticos.
Ademas, tiene como uso complementario “la retencion de carbono” la cual consiste en mitigar
emisiones de dioxido de carbono presentes en el suelo debido a que el biochar contiene resistencia

a la biodegradacion por su alto contenido aromatico y su estructura consensada [16].
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Otro uso del biochar es el de aditivo para el compostaje de residuos sélidos donde estudios
confirman [17], que el biochar incrementa positivamente el compostaje debido a que genera un
habitat Optimo de crecimiento para los microorganismos y por consiguiente enriquecer la
diversidad microbiana en este. Por Gltimo, el Biochar se usa para la descontaminacion de aguas
residuales ya que se ha comprobado la accidn positiva en cuanto a la eliminacién de contaminantes

organicos e inorganicos presentes en las aguas, mediante adsorcion [17].

1.1.6.c. Tar. El tar o bio-aceite es el condensado de los vapores resultantes de la reaccion de
pirélisis. “es un complejo oxigenado compuesto de agua, compuestos solubles en agua, como
acidos, ésteres, etc.., y compuestos insolubles en agua, normalmente llamados lignina pirolitica
porque provienen de la fraccion de lignina de la biomasa. La composicidn elemental del bio-aceite
es similar al de la biomasa madre, y como tal, a veces se le llama "materia vegetal liquida™.
“Debido a su alto contenido de oxigeno, el valor calorifico (Btu por galén) de bio-aceite es menor
que el combustible fosil, tipicamente solo la mitad del valor calorifico de los fosiles crudo como
el combustible pesado. Sin embargo, contiene menos nitrégeno y solo algunas trazas de metales o
azufre” [18].

1.1.7 Torrefaccion

La torrefaccion de biomasa es un proceso termoquimico ultimamente usado como pretratamiento
al cual se lleva la biomasa a una temperatura entre los (200-300) °C, bajo una atmosfera inerte
ausente de oxigeno [19]. Durante este proceso de torrefaccion, se remueven compuestos como el
agua y algunos componentes volatiles. Este ultimo, por medio de la despolimerizacion de largas
cadenas de polisacaridos presente en la biomasa [20]. El producto final denominado como biomasa

torrificada, es un material sélido con un alto valor calorifico y seco, similar al carbon.

1.1.8 Reactores piroliticos

Para la pirélisis existen diversos equipos, son conocidos mayoritariamente como pirolizadores, en
los cuales el proceso termoquimico es llevado a cabo. Lo que los diferencia entre si a otros equipos,
son sus caracteristicas de disefio para: su modo de operacion especifico, el tipo de biomasa, el

producto que se desea obtener en mayor cantidad e incluso la presentacion y tamafio en el que la
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biomasa se va a tratar. Estos son factores determinantes a la hora de elegir equipo para la pir6lisis.

A continuacion, se mencionan algunos reactores utilizados ampliamente para este proceso.

1.1.8.a Reactor de lecho fluidizado con circulacion (CFB). Este reactor (Figura 6), funciona bajo
la modalidad de fluidizacion bien sea a través de un gas o un liquido. El fluido es suministrado a
altas velocidades de manera que cuando la biomasa ingrese al reactor estas sean suspendidas y por
consiguiente la reaccion se efectue, la biomasa que ingresa al reactor puede venir acompafiada de

catalizadores o arena inerte con el fin de facilitar el proceso cinético [21].

Figura 6

Reactor CFB.

conector
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del lecho

A m—
Alimento de Plato distribuidor

combustible
Agente fluidizante

Nota. Esquema general de un reactor de lecho
fluidizado con circulaciéon. Tomado y adaptado de:
F.C, Circulating fluidized bed combustor simulation in
ANSYS fluent contents, 1 Sep 2019, [En linea].
Disponible: https://cutt.ly/RnHyTVT. [5 Oct 2020].

Adherido al reactor se encuentra presente un ciclon, esto con el fin de mantener circulando el
material constantemente a manera de bucle, el funcionamiento de este reactor permite tener mezcla
uniforme de toda la unidad y a su vez un buen control en la temperatura, una ventaja de este reactor

es la buena separacion de productos de fase solida y gaseosa [3].

1.1.8.b Reactor de lecho fijo. Fue el primer reactor (Figura 7) disefiado para realizar pirélisis de
madera, utilizado ampliamente en la época preindustrial para obtener carbdn, producto que se

obtiene debido a la baja velocidad de calentamiento [3]. Su estructura es muy sencilla, opera
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principalmente por lotes y es muy comun fijar un catalizador dentro del lecho ya que este reactor

es usado en su mayor parte para reacciones cataliticas heterogéneas [22].

Figura 7

Reactor de lecho fijo
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Nota. Estructura de un reactor de lecho fijo. Tomado
de: G.O, Condiciones de disefio de un reactor de
pirélisis a escala laboratorio para la obtencion de
biocarbén a partir de (ROS). Marzo 2015, [En linea].
Disponible: https://cutt.ly/snHNT3J. [10 Oct 2020].

1.2 Mecanismos de pirolisis

Para comprender como se lleva a cabo el proceso de pirolisis de biomasa, es necesario profundizar

acerca de los mecanismos de reaccidn de sus componentes que conforman mayoritariamente la

biomasa lignocelulésica.

1.2.1 Pirélisis de hemicelulosa

El estudio de este mecanismo de reaccion (Figura 8) es el mas complejo debido a la estructura que
conforma la hemicelulosa. La hemicelulosa es un polimero de estructura compleja, compuesto en

su mayoria por las pentosas xilosa y arabinosa, y las hexosas manosa, galactosa y glucosa [23].
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Para mayor simplicidad de los estudios de este mecanismo de reaccion, en la literatura reportada
se basa en el xilano por su similitud con la hemicelulosa.

La reaccién en cuestion ocurre en un rango de 220 a 315°C. Los productos de la descomposicion
del xilano son: &cido acético, furfural, 1-hidroxi-2- propanona, CO2, CO, H20 [23].

Figura 8

Mecanismo de reaccién de la hemicelulosa
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Nota. Esquema ilustrando la descomposicion de la molécula de xilano a sus diferentes grupos
funcionales por medio de reacciones paralelas Tomado de: V.D, Pyrolysis of biomass,
2019, [En linea]. Disponible: 10.1016/B978-0-12-816856-1.00009-9 [20 May 2021].

1.2.2 Pirélisis de celulosa

La descomposicidn térmica de la celulosa (Figura 9) se lleva a cabo en un rango de temperaturas
de 315 a 400°C [23]. EI mecanismo que sugiere Lin consta de una despolimerizacion inicial hasta
oligosacaridos, posteriormente se descompone en anhidro-monosacaridos. El primer producto

resultante de este rompimiento de cadenas es levoglucosano (LGA). Llegados a este punto puede
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suceder una reaccion de deshidratacion e isomerizacion que da lugar a 1,2:3,6-dianhidro-a-D-
glucopiranosa (DGP), levoglocosenona (LGO) y 1,6-anhidro-b-D-glucofuranosa (AGF).

Estas azlcares anhidridas pueden reaccionar mas adelante para formar furanos por medio de
reacciones de deshidratacion, también es posible que se produzca hidroxiacetona, glicoaldehidos
o gliceraldehidos por medio de reacciones de fragmentacion y condensacién. Se produce CO y
CO2 como resultado de una descarbonatacion, finalmente ocurre una reaccion de polimerizacion

que da lugar al char o carbon [23].

Figura 9

Mecanismo de reacciéon de la celulosa.
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Nota. Esquema ilustrando la descomposicién de lamolécula LGA a sus diferentes
grupos funcionales por medio de reacciones paralelas. Tomado de: V.D, Pyrolysis
of biomass, 2019, [En linea]. Disponible: 10.1016/B978-0-12-816856-1.00009-9
[20 May 2021].
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1.2.3 Pirdlisis de lignina

El mecanismo de pir6lisis de lignina es el mas complejo, este mecanismo se puede separar por
etapas dependiendo el rango de temperaturas al que ocurre la pirélisis. Los principales productos
voléatiles de las ligninas G (Figura 10) en la etapa primaria (200-400°C) incluyen el alcohol
coniferilico, el aldehido coniferilico, el isoeugenol, el guayacol 4-vinilico, vainillina,
acetovanillona y alcohol dihidroconiferilico [24].

Cuando la temperatura de pir6lisis se eleva de 400°C a 450°C, se producen reacciones de
pir6lisis secundarias 'y los guayacoles/siringoles se transforman rapidamente en
catecoles/pirogalos y o-cresoles/ xilenoles junto con fenoles. A temperaturas >700°C se produce
la formacion de hidrocarburos aromaticos policiclicos (HAP). Los compuestos como los fenoles y
los o-cresoles, que son estables a altas temperaturas junto con los HAP, también se ha evidenciado
que a 400-450°C se producen las reacciones relacionadas con el grupo metoxilo, mientras que en
el rango de temperaturas de 550-600°C la descomposicion implica la gasificacion de los catecoles
[24].

Figura 10

Productos pirélisis de lignina.
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Nota. Estructura quimica de productos provenientes de la pirélisis de lignina. Tomado de: W.S, L.Z,
Pyrolysis of biomass 2017, [En linea]. Disponible: https://cutt.ly/2nW1wBU [20 May 2021].



1.3 Modelos cinéticos de reaccion

Lograr acoplar un solo modelo cinético en el cual contemple el comportamiento de la biomasa
cuando se somete al proceso de pirdlisis y que este mismo pueda ser utilizado para la diversidad
de biomasa de una manera global no ha logrado establecerse. Sin embargo, diferentes autores [25]
se han dado a la tarea de hallar un modelo cinético. a continuacidn, se describen las caracteristicas
de los modelos existentes (Figura 11), utilizados para predecir el comportamiento de la biomasa
dentro del proceso.

1.3.1 Modelos de reaccién sencilla

Utilizan una reaccion de un paso y una energia de activacion.

e Requieren inicialmente una masa final de carbonizado.

e Se emplean para la descripcion de la velocidad de reaccion de la celulosa.

e  Buen ajuste experimental a equipos como las termogravimétricas.

e No permiten la prediccidén del comportamiento de generacion de los productos en funcion de
la temperatura.

1.3.2 Modelos de reacciones multiples

e Consideran dos reacciones basicas, de caracter paralelo y competitivo.
e Deshidratacion.

e  Despolimerizacion.
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1.3.3 Modelos centrados en la formacion de productos

e  Se asumen reacciones competitivas separadas para describir la formacion y distribucion de
productos.

e No consideran la composicion quimica de la biomasa.

e Laprediccion se realiza en funcién de las variables de proceso (incremento de la temperatura
y tasa de calentamiento).

1.3.4 Modelos semi-globales de reaccion

e Se asume que ocurren tres reacciones independientes y paralelas de los componentes
(hemicelulosa, celulosa y lignina).

Las tres reacciones hacen uso de un solo modelo cinético para la formacion de (gases, condensados
y sélidos).
Figura 11

Secuencia de reacciones.
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Nota. Representacion de ordenamiento de reacciones propuestos por diferentes autores. Tomado de: A.G, pir6lisis de
biomasa, cuesco de palma. 2009, [En linea]. Disponible: https://cutt.ly/GnWO0Vvx. [20 May 2021].
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1.4 Modelos matematicos

Con el fin de establecer de manera numérica el comportamiento de la pir6lisis de un tipo especifico
de biomasa en un reactor determinado, se presentan modelos cinéticos y matematicos para el
proceso. Estos modelos deben estar soportados en balances de materia y energia para que la

correlacion entre los parametros establecidos por cada modelo sea consistente.

A continuacién, se presentan algunos de los modelos contemplados para la solucion de esta

problematica.

1.4.1 Modelo cinético de Koufopanos (1989)

“El modelo proporciona una reaccion inicial (Ec.1) que describe los resultados globales de las
reacciones que prevalecen a temperaturas de pirolisis mas bajas (por debajo de 473 K) y que
resultan en la transformacion y modificacion del material. Esta primera etapa se considera de orden
cero y en este modelo no esta asociada a ninguna pérdida de peso. La pérdida de peso durante el
proceso debe ser considerada para tiempos de operacion largos, por lo tanto, para el caso particular

de este articulo no se tiene en cuenta.

Ecuacion 1
Material virgen 1, Producto intermedioi’?’ Gases + Volitiles, Char Ec.(1)
Nota. La numeracién indica el orden en el que se llevan a cabo las reacciones

El intermedio formado se descompone a través de dos reacciones competitivas, a carbdn (reaccion
3) y a productos gaseosos/volatiles (reaccion 2). Estas dos son las principales reacciones de
pirélisis. Se supone que las tres reacciones siguen la ley de Arrhenius (Ec. 2). Este modelo es
relativamente sencillo y puede predecir el rendimiento final del carbon en diferentes condiciones

de calentamiento.

Ecuacién 2

k; = A;exp (—%) Ec.(2)

T
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Las ecuaciones diferenciales (Ec. 3 — Ec. 5) que definen el comportamiento de las especies

involucradas en el proceso de pirdlisis de biomasa de manera general son presentadas a

continuacion.” [26].

Ecuacion 3
dB _ 4 ( El) Ec.(3
dr = P\ Rr ¢-(3)
Ecuacion 4
dB* E, E, E;
— I _ e +\yn2 __ _ 2 +3\n3
It Alexp( RT) Azexp< RT) (B*) A3exp( RT) (BY) Ec.(4)
Ecuacion 5
dc E;
—_ = 2 +\n3
7t Agexp( RT) (B*) Ec.(5)
Donde:
k
d_B — Variacién de la fraccion de biomasa i
dt kgtomh’s seg
+ kgp-
dB — Variacion de la fraccion de producto intermedio L
dt kg totales S€S
dC o g kgc
—— = Variacién de la fraccion de char | ————
dt kgmmles seg
1
Ai = Factor pre-exponencial de la reaccion (i) %
) — S kJ
E; = Energia de activacion de la reaccion (i) ol
1Mo

R = Constante universal de los gases ideales | / l
mol K

T = Temperatura de pir6lisis  [K]
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1.4.2 Metodologia de solucion de modelos cinéticos

Como se evidencia anteriormente, el modelo cinético de reaccion presentado anteriormente por
medio de ecuaciones diferenciales describen el comportamiento de la biomasa en funcién del
tiempo a temperatura constante, para la solucion de cada uno de los casos anteriores se propone el
método de integracion de Euler para conocer la concentracion de las especies por unidad de tiempo

como se muestra a continuacién como ejemplo para el caso de Koufopanos et al (1989) [26]:
Ecuacién 3

dB E,

P —A.exp (_ﬁ> Ec.(3)

Ecuacion 4

dB* E E E
prale Ajexp (—ﬁ) — Ayexp <_R_;"> (BT)"2 — Azexp (— ﬁ) (BH)m3 Ec.(4)

Ecuaciéon 5

dcC

E
i Azexp (— ﬁ) (B3 Ec.(5)

Condiciones iniciales expresadas en la ecuacion (Ec. 6)
Ecuacion 6

B=1,Bt*=C=0cuandot=0 Ec.(6)
Ecuacion de fraccion residual (Ec. 7)
Ecuacion 7

W=B+Bt*+C Ec.(7)
Derivando Ec.7 con respecto al tiempo, se obtiene

dW_dB+dB++dC
dT  dt dt dt

Reemplazando cada una de las ecuaciones diferenciales por sus respectivas expresiones.
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aw _ E; E; E, +\n2 E; +\n3

G = ~Arewn (~g7) + Avexp (= 1) — dvexp (— 57) (B — Asexp (~ ) (B
E3 +3\n3

+A3exp( RT) (BY)

Tras operar la expresion que describe la fraccion de masa residual se obtiene la Ec. 8:
Ecuacion 8

aw E
= = ~Azexp (—é) (B2 Ec.(8)

Aplicando el método de integracion de Euler Ec.9.

Ecuaciéon 9

aw
Wt+1 = Wt + Ah (E) EC (9)

Al reemplazar Ec.8 en Ec.9, se obtiene:

Ecuacion 9

E
Wis1 = W, + Ah (—Azexp (— é) (B+)”2> Ec.(9)

Lo que el autor sugiere en cuanto a conocer el comportamiento de la fraccion residual en cada
momento de la pirdlisis, es necesario calcular la fraccion de producto intermedio. Para obtener este
valor es necesario integrar su expresion cinética. Nuevamente se hace uso del método de
integracion de Euler, con la salvedad de que se va a integrar la fraccion de biomasa,

correspondiente a la Ec. 10 ilustrada a continuacion.

Ecuacion 10

. dB*
B¥is1 = BY, + Ah(— Ec.(10)

Reemplazando la Ec.4 en Ec.10

Ecuacion 10
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E,

E, Es
+ — R+ T +\yn2 __ _ 9 +3\n3
B*.., =B+ Ah (Alexp< ) Azexp( RT) (BT) A3exp( RT) (BY) )

RT

La metodologia general de solucién sugiere hallar la expresion que describe el comportamiento de
la masa residual del proceso de pir6lisis en el tiempo y esta a su vez viene relacionada con el
comportamiento de productos y reactivos en funcién del tiempo, si se conoce la tendencia de las
especies involucradas en el proceso reactivo es posible determinar el comportamiento y el

rendimiento de la pir6lisis como se mostré anteriormente.

1.4.3 Consideraciones sobre el modelo cinético de Koufopanos (1989)

Con base en la figura 12 es propuesto un algoritmo de solucién para el sistema de ecuaciones
diferenciales no lineales establecidas por Koufopanos et al en 1989 [26], teniendo en cuenta que
los érdenes de reaccion n,=n3=1.0, los resultados para la fraccion residual tal como se propone en

este modelo, segun la bibliografia son reportados y discutidos a continuacion.

Figura 12

Prediccion del ajuste del modelo propuesto con datos experimentales.
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Nota. Se puede observar que para ambas temperaturas (623-673 K) la
conversion final estimada por el modelo se estima de manera correcta
con un 90 y 99% de exactitud respectivamente para cada rango de
temperatura. Tomado de: C.A.K. Kinetic modelling of the pyrolysis of
biomass and biomass components. 1989, [En linea]. Disponible:
https://cutt.ly/rmW7fZG [1 Feb 2021].
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La desviacion de los datos experimentales con el modelo para la temperatura de 623K se puede
atribuir a la presencia de fendmenos de transferencia de calor y a la metodologia experimental
[26], haciendo claridad defi que este modelo no considera el calentamiento de las particulas al

interior del reactor.

Por lo tanto y en conclusion si se desea estudiar la pir6lisis isotérmica, este modelo permite
predicciones de mucha exactitud a la temperatura de 673K, sin embargo, resulta dificil considerar
el disefio de un proceso de pir6lisis el cual contemple por separado los compuestos que participan
como materia prima, debido a que supone céalculos adicionales y como se trata de parametros
cinéticos diferentes dependiendo de si es lignina o celulosa, el dimensionamiento del equipo
difiere, al igual que las variables respuesta que se obtengan si se resuelve el método para cada uno

de los compuestos.

1.4.4 Modelo cinético de Michailos (2018)

El articulo “Kinetic modelling and dynamic sensitivity analysis of a fast pyrolysis fluidised bed reactor for
bagasse exploitation” [27] tiene como objetivo disefiar un reactor de pirolisis que funciona bajo el
principio de lecho fluidizado. es decir, dentro de este estaran presentes las fases: burbujeante y de
emulsion, dentro de las cuales ocurriran las reacciones del sistema homogéneas y heterogéneas
respectivamente, dentro de estas fases se encontraran los productos que obedezcan a la cinética

determinada en este estudio.

La materia prima utilizada en el estudio es el bagazo de la cafia de azucar, por ser uno de los
residuos lignoceluldsicos més sostenibles y el principal residuo agroindustrial producto de la alta
presencia de la industria azucarera a nivel mundial [28], a continuacion, se muestra en la figura 13

el modelo cinético del bagazo.
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Figura 13

Esquema cinético del bagazo

Gas
kq )
k 4
Bagazo 2 » Tar
Lk
ks Char
dB
E = —(k1 + kz + k3)B
dG
E = le + k4Ta
dTa
W = sz - (k4_ + k5)Ta

dc
E = k3B + ksTa

Nota. Modelo cinético para la pir6lisis a partir de bagazo de cafia, con sus respectivas
tasas de aparicion y desaparicién de los componentes involucrados. Tomado de: S.
Michailos, Kinetic modelling and dynamic sensitivity analysis of a fast pyrolysis fluidised
bed reactor for bagasse exploitation. 2018, [En linea]. Disponible:
https://cutt.ly/znW6eY5 [1 Feb 2021].

Este modelo considera la descomposicion del bagazo por medio de tres reacciones competitivas,
posteriormente el tar se descompone en gas y char a través de dos reacciones simultaneas. Las
constantes de velocidad utilizadas en este modelo son basadas en el modelo de Arrhenius, los
factores de frecuencia y las energias de activacién de cada una de las constantes se pueden
encontrar en el articulo. En el estudio, con el fin de obtener la maxima cantidad de producto (tar)
realizan un anélisis de sensibilidad dinamica en donde se obtienen los factores de la ecuacion de
Arrhenius para cada una de las constantes de velocidad que obedezcan a un incremento al maximo

de este producto. En la investigacion de este proyecto el desarrollo no estuvo al alcance del
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conocimiento de los investigadores, lo cual no permitia corroborar la informacion que en este
articulo se muestra.

Los investigadores del presente proyecto replicaron (Figura 14) la distribucion de los productos
que en el articulo mencionan con un buen ajuste que se tiene del modelo con respecto a los datos
experimentales utilizados por el autor.

Figura 14

Paralelo de comportamiento cinético.
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Nota. Comparacion de comportamiento de la fraccion mésica del producto Tar con respecto
al tiempo. Donde a) modelo Michailos y b) elaboracion propia del modelo. Tomado de: S.
Michailos, Kinetic modelling and dynamic sensitivity analysis of a fast pyrolysis fluidized

bed reactor for bagasse exploitation. 2018, [En linea]. Disponible: https://cutt.ly/znW6eY5
[1 Feb 2021].
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Como se puede observar, las dos graficas parecen ser iguales, sin embargo, no tienen el mismo
comportamiento. EI modelo cinético para esta investigacion especifica, establece que la biomasa
forma en primera instancia los tres productos (Char, Gas y Tar), pero el Tar asimismo produce
Char y Gas, esa tendencia es descrita y se puede ver con la reduccion de la curva que presenta un

leve deceso debido a la formacidn de los otros productos (Figura 14.a).

La tendencia de la gréfica replicada por los investigadores Figura 14.b arroja comportamiento
asintdtico del producto tar después de alcanzar su rendimiento maximo que es segun la cinética al
cabo de los 0.4-0.5 segundos, de esta manera no obedeceria al modelo cinético planteado y por
consiguiente no se puede ser utilizado ya que no se llegaron a los mismos resultados de manera

grafica, en el Anexo se encuentra el cddigo de MATLAB utilizado para la validacion de la cinética.

1.4.5 Modelo cinético de Miljkovic (2019)

“Modelling for pyrolysis of solid biomass” [29], articulo de este autor en donde realiza el
modelamiento del proceso de pirolisis y este a su vez comprueba su ajuste del modelo con pruebas

experimentales. la biomasa utilizada como materia prima en este documento es la madera.

Para el desarrollo del modelo, Miljkovic utiliza el modelo cinético en donde describe la reaccion
de manera que la biomasa produce productos denominados volatil, gas y char en reacciones
paralelas, estos productos a su vez reaccionan con el fin de obtener estos mismos productos solo
que seran de una concentracion diferente. la solucion de las ecuaciones diferenciales en el articulo
se resuelve por el método de diferencias finitas y soportadas por un algoritmo realizado por el

autor que llevé este mismo a su solucién en el programa MATLAB.

En este articulo se puede evidenciar como se estudia la influencia de la tasa de calentamiento sobre
la velocidad de reaccion, que como se observa en las figuras 15a, 15b y 15c¢ es posible determinar
que, cuanto mayor es la tasa de calentamiento (55 K/min) el tiempo de reaccion tiende a disminuir
en cierta proporcién, ademas de resaltar que a mayores tasas de calentamiento se presenta un mejor
ajuste con los datos experimentales, el comportamiento asintotico de los datos calculados por los
autores tiende a valores similares, por el contrario en realidad, segun los datos experimentales

parece que dicha tasa tiene cierta influencia sobre la conversion total en el proceso, asi que en
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conclusion el modelo mantiene relacion con los datos experimentales, pero podria ser mas exacto

si se asocian los efectos de la transferencia de calor al planteamiento del comportamiento de la
masa residual.

Figura 15
Graficas Validando el ajuste del modelo propuesto a partir de datos experimentales.
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Nota. Consumo de la biomasa con respecto al tiempo a diferentes tazas de calentamiento a) 21 K/min, b) 32 K/miny
c) 55 K/min. Tomado de: B.M, Modelling for Pyrolysis of solid biomass. 2019, [En linea]. Disponible:
https://doi.org/10.3311/PPch.14039 [1 Feb 2021].
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1.4.6  Modelo cinético de Koufopanos (1991)

“Este modelo (Ec.11) indica que la biomasa se descompone en gases volatiles, gases y carbén. Los

volatiles y los gases pueden reaccionar con él carbon y producir también volatiles, gases y carbon

de diferente composicion. Asi, los productos primarios de la pirélisis participan en interacciones

secundarias (reaccion 3), lo que provoca una distribucion de productos finales modificada.” [30]

Ecuacion 11

Biomasa * (Gases + volatiles),, (Char), 3, (Gases + volatiles),, (Char), Ec.(11)

Nota. Los subindices de los productos presentados en la ecuacion anterior hacen referencia a los productos

intermedios y finales como 1 y 2 respectivamente.

Las ecuaciones diferenciales (Ec.12 — Ec.14) que describen el comportamiento de las especies

involucradas en el proceso se muestran a continuacion:

Ecuacion 12
dB
— = —(ky + k,)B" Ec.(12)
dt
Ecuacion 13
dC;
_— = szn - k3C1 EC. (13)
dt
Ecuacion 14
dC,
E: 6k3C1 EC. (14’)
Donde:
dB . . . kgs
— = Variacion de la fracciéon de biomasa ' | ——
dt kg totales S€Y
dc, kgc,
—,, — Variacion de la fraccién de producto sélido inicial PN
dt kg totales bﬁ’-g

dC», Variacion de la fraccion de producto sélido final [ kgcz l
dt

kg totales S€Y
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k3=A3exp _ﬁ

L o 1
k; = Constante cinética de la reaccion (i) [ ]
seg
Gi = Coeficiente de la ecuacion de Arrhenius modificada  [K]
L; = Coeticiente de la ecuacion de Arrhenius moditicada [KZ]

A; = Factor pre-exponencial de la reaccion (i) [il
seq

E; = Energia de activacion de la reaccion [

]

ol

R = Constante universal de los gases ideales [L]
mol K

T = Temperatura de pirélisis [K]

5 = Coeficiente de deposicion de gases y voldtiles en el sélido

")
Cr

e
e = ()
1 CT

Condiciones iniciales expresadas en la ecuacion (Ec. 15)

n

Ecuacion 15

t=0;B=1,C,=C,=0 Ec.(15)
Ecuacion de fraccion residual del modelo Ec.16
Ecuacion 16

W =B+C +C, Ec.(16)
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Derivando Ec.16 con respecto al tiempo, se obtiene

dw dB N dc, N dc,
dt dt dt = dt
Reemplazando cada una de las ecuaciones diferenciales (Ec.12-Ec.14) por sus respectivas

expresiones y realizando operaciones matematicas:
Ecuacion 16

dw )
E = _le + k3C1 + 5k3Cl Ec. (16)

La correspondiente discusion del modelo cinetico descrito anteriormente es profundizado en el

capitulo 2

Conclusiones Parciales del Capitulo No 1

Con base en lo tratado en el presente capitulo, se puede afirmar que los modelos cinéticos
consultados hacen parte de la clasificacion de modelos de reacciones multiples, que a su vez estan
constituidos por sistemas de ecuaciones diferenciales; la solucidn de estos mismos depende de la
interpretacion de dichas ecuaciones por medio del planteamiento de metodologias que permitan

evaluar los resultados reportados.

Se comprende a la pirGlisis de biomasa como un proceso termoquimico degradativo de
transformacion de la materia prima en ausencia parcial o total de oxigeno que da lugar a la
formacidn de los productos mayoritarios solidos y gaseosos. De la fase gaseosa es posible afirmar
gue estara compuesta por especies condensables y no condensables. Por otro lado, los productos
solidos estaran formados casi que en su totalidad por char (carbdon). Los productos se veran
favorecidos en relacion con otros dependiendo de la naturaleza de la biomasa y condiciones de

operacion.

A partir del entendimiento del proceso termoquimico que se esta analizando y teniendo en cuenta

la naturaleza de la biomasa que se va a utilizar, por medio de los mecanismos de reaccién de los
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constituyentes de la materia prima se hace una orientacion hacia los posibles productos que se

pueden encontrar en el proceso reactivo (como se supondré posteriormente).

En este capitulo se propuso la metodologia de solucién con la cual se abordaron distintos modelos
cinéticos, los cuales fueron discutidos previamente, en donde el modelo propuesto por Koufopanos
1991 se selecciona como referente para el desarrollo del proceso de pirolisis de biomasa, dicha
metodologia comprende la implementacion de un método numérico que para este caso especifico

fue el método de integracién de Euler.
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2. SELECCION DE LOS CRITERIOS Y PARAMETROS PARA ESTABLECER EL
PROCESO REACTIVO

En este capitulo se realiza la verificacién de los resultados del modelo cinético propuesto por
Koufopanos et al. en 1991, para la pir6lisis isotérmica de aserrin. Por medio de la metodologia
propuesta en el capitulo 1, se dio solucidn al sistema de ecuaciones establecido por los autores y
se realizd un analisis estadistico que indica la correlacion entre los datos reproducidos por el
modelo cinético postulado y los resultados experimentales en cuanto a la fraccién residual

considerada como variable respuesta.

A partir de la bibliografia se menciona de manera tedrica el efecto de algunas variables de
operacion, como lo son la temperatura, la presion y el tamafio de particula con mayor incidencia
en el proceso reactivo ademéas de algunas especificaciones del equipo que se deben tener en

consideracion.

Se realizan las consideraciones pertinentes para un equipo de horno rotatorio modelado como un
reactor de flujo tubular (PFR) y se acoplan las respectivas ecuaciones de balance para las fases
solida y gaseosa que se encuentran presentes en el modelo, permitiendo asi el dimensionamiento

del horno.

Por ultimo, se realiza la propuesta de disefio conceptual del proceso de pirolisis a partir de aserrin,
donde se especifican las operaciones y procesos unitarios correspondientes al pretratamiento,

reaccion y separacion de cada una de las corrientes involucradas.

2.1  Discusion sobre el modelo cinético de Koufopanos (1991)

Segun el articulo para las reacciones 1y 2 se presume que la energia de activacion es dependiente
de la temperatura, por lo tanto, se propone el calculo de estas constantes cinéticas a partir de la ley

de Arrhenius modificada Ec.17.

Ecuacion 17
Gi L;
k;, = A;exp K?) + (ﬁ)] Ec.(17)
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La energia de activacion de la tercera reaccion no tiene un comportamiento en funcion de la

temperatura por lo que sigue la ley de Arrhenius sin modificar Ec.2.

Ecuacién 2

Eai
k; = A exp (— RT) Ec.(2)

Para dar solucion al modelo cinético planteado por Koufopanos [30]. Se propone la
implementacion del método de integracion de Euler, explicado y trabajado en la seccion 1.4.2
(Ec.9). Con el objetivo de calcular la variacién en cada momento de la fraccion residual de

biomasa. La figura 16 ilustra los resultados arrojados en el articulo de estudio.

Con este fin se plantea la estimacion de la fraccion residual en el momento “t+1” a partir de la

siguiente ecuacion Ec. 9:
Ecuacion 9

aw
Wt+1 = Wt + Ah (E) EC. (9)

Reemplazando Ec 16 en Ec 9 se obtiene la Ec.18
Ecuacion 18
Wt+1 = Wt + Ah(_leTL + k3C1 + 6k3C1) Ec. (18)

Por lo tanto, es necesario evaluar como varian las fracciones de biomasa y char que son obtenidos

a partir de la reaccion 1.
Para la biomasa Ec. 19:

Ecuacion 19

dB
Bt+1 = Bt +Ah (E) EC. (19)

Reemplazando Ec 12 en Ec 19 se obtiene
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Ecuacion 19

Biy1 = By + Ah(—(k, + k;)B}) Ec.(19)
Para el Char Ec. 20
Ecuacion 20

dc,
Clt+1 = Clt + Ah (E) Ec. (20)

Reemplazando Ec 13 en Ec 20 se obtiene.
Ecuacion 20

Clt+1 = Cll’ + Ah(szn - k3Cl) Ec. (20)
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Figura 16

Ajuste de datos con respecto al modelo planteado.

a) Pirolisis isotérmica de aserrin a 623K
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Nota. Resultados de la correlacion de los datos experimentales con respecto al modelo propuesto a temperaturas de
a.623 K b.873 K Tomado y realizado de: C.A.K Modelling of the pyrolysis of biomass particles. Studies on kinetics,
thermal and heat transfer effects. 1991, [En linea]. Disponible: https://cutt.ly/dnEeY8I [1 Feb 2021].
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2.1.1 Analisis estadistico del modelo cinético

Para el andlisis estadistico de la replicacion de este modelo se obtuvieron los datos de la fraccion
residual de sélidos en el mismo tiempo que los autores reportan de manera grafica los datos
experimentales, a partir de estos datos experimentales y reproducidos es posible definir la
correlacion de ambas muestras de datos (Figura 17). Para el calculo de dicha correlacion es
propuesto un diagrama cuartil cuartil o0 Q-Q plot, como el nimero de datos experimentales y
reproducidos es el mismo, las muestras evaluadas se pueden particionar de la misma manera en
cuartiles.

Los resultados son presentados a continuacion.

Figura 17

Correlacién analisis estadistico

a)
R2=0.8851 )
= 0.8 ’
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1 °
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25 06
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Fraccion residual experimental

Nota. La figura 17 representa los diagramas cuartil-cuartil entre datos
reproducidos en el eje de las abscisas y datos tedricos en el eje de las
ordenadas, la correlacién indica la fidelidad entre el modelo y los
valores reales a la temperatura evaluada. a)623K y b)873 K
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Ya que las muestras en cantidad de datos son semejantes, se espera que, al graficar punto a punto
los datos experimentales y datos teoricos, el comportamiento describa una linea recta, de los
diagramas anteriores es posible deducir que las mejores predicciones se realizan con una
temperatura de operacion de 623K con indice de correlacion del 88% con respecto a los datos

experimentales.

Los datos atipicos pueden ser atribuidos a la precision e incertidumbre de las correlaciones, ademas
de las diferentes estimaciones de propiedades fisicas y quimicas, las suposiciones que se realizan
acerca de los fendmenos de transferencia de materia y energia y el comportamiento por secciones
del reactor, estos modelos no consideran el comportamiento etapa a etapa de las reacciones, por lo
tanto es comdn que se presenten estos comportamientos en la estimacidn de reacciones quimicas

por medio de modelos matematicos.

2.2 Modelo matematico de horno rotatorio con flujo piston (PFR)

Como se puede apreciar en la seccion 1.1 existen diferentes equipos para establecer el proceso
reactivo, como principal criterio para la seleccion del horno rotatorio se tuvo en cuenta la
posibilidad de modelarlo como un reactor de flujo pistén, en el cual es posible apreciar el
comportamiento punto a punto de manera axial realizando el acople con la metodologia de solucién
propuesta en el capitulo 1, ademas este equipo cuenta con una gran variedad de aplicaciones
industriales y diferentes configuraciones que permiten adaptar el equipo a otros tipos de materias

primas.

El horno rotatorio (Figura 18), es un tipo de reactor utilizado en la pirdlisis de diversas materias
primas, el horno es un tanque cilindrico posicionado de manera horizontal y a su vez inclinado
levemente (30°), este horno rota de manera controlada sobre su propio eje (w<5 rpm), de tal
manera que cuando sea alimentado el horno (accidn que se realiza por la parte superior del reactor),
el movimiento producto de la rotacion del horno permite un desplazamiento controlado, uniforme
y lento de la materia prima por todo el interior del equipo, permitiendo asi su trayectoria al final
del reactor [31].
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Figura 18

Configuracidn estandar de un horno rotatorio.

‘, carbon Salidade los
Entradade < goses

combustible
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4  Entradade i Salida del carbén
vapor

Nota. (1) Camara de combustion, (2) Cuerpo del horno, (3) Tolva de suministro de
biomasa, (4) Entrada de vapor saturado, (5) Transportador de tornillo sinfin, (6)
Rodillos y (7) Aletas internas. Tomado de C.Z, Modelacion matematica del
proceso de activacién de carbon vegetal en horno cilindrico rotatorio. 2016 [En
linea]. Disponible: [25 Mar 2021].

Los hornos rotatorios pueden ser calentados mediante dos sistemas, directo e indirecto. El
calentamiento de manera directa es depositar una flama directa que permita el contacto con la
biomasa y asi poder obtener los productos, para el calentamiento indirecto, es necesario al horno
cubrirlo con un cilindro concéntrico ocasionando un espacio entre ellos, asi el gas de combustion
provenientes de una fuente externa permite calentar las paredes del horno y por consiguiente la
biomasa contenida en él, a esta zona por la cual los gases de combustion se dirigen se le conoce
como zona anular [32]. En la figura 19 se aprecia detalladamente el esquema al interior del horno

con sus medidas.
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Figura 19

Representacion del horno para el modelo.

Nota. Corte transversal del reactor para evaluar su estructura interna Tomado de: N.D, Solid
transport in a pyrolysis pilot scale rotary kiln. 2019 [En linea]. Disponible:
https://core.ac.uk/download/pdf/154008353.pdf [25 Mar 2021].

Donde:

Dentro del reactor se van a encontrar inmersas dos fases, la fase solida y gaseosa. La fase sélida
se constituye del lecho de biomasa que entra al interior del horno para el proceso de pir6lisis
combinado con el producto solido de este proceso (Biochar) y algunas fracciones de producto

gaseoso ubicado en los intersticios de las particulas sélidas, la fase gaseosa se va a presentar en

B: Grado de inclinacion del reactor.

a: Angulo de reposo del material a tratar (aserrin).

Q: Tasa de flujo volumétrico a la cual va a ingresar la biomasa.
L: Longitud del horno.

H: Altura del lecho.

mayor proporcion los gases obtenidos del proceso pirolitico.
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2.2.1 Suposiciones

A continuacion, se enlistan las suposiciones referentes para la realizacion del modelo propuesto:

e El pirolizador de horno rotatorio se modelé mediante un reactor de flujo de tapon (PFR)

e No hay mezcla axial ni transferencia de calor axial (los fluidos estan perfectamente

mezclados en la direccion radial pero no en la direccion axial).

e Lostiempos de transito de todos los elementos del s6lido a través del reactor, desde la

entrada hasta la salida, son de igual duracion.

® E| sélido que atraviesa el PFR puede ser modelado como si fluyera a través del reactor, como
una serie de "tapones" coherentes infinitamente delgados, cada uno de los cuales es un
elemento de la mezcla, que se desplazan en la direccion axial del reactor, teniendo cada tapon
una composicion diferente de los anteriores y posteriores. Cada tapon, con un volumen
diferencial (dV), se considera una entidad separada, un reactor discontinuo infinitesimal,

limitandose a un volumen cero [33].

® Se asume una altura de lecho constante [34].

e No se tienen en cuenta los consumos del motor, transporte de fluido, transporte de vapor,

rotacion, perdidas por friccion dentro del horno.
e No se tienen en cuenta gradientes térmicos o zonas frias dentro del equipo, lo que quiere
decir que la temperatura en cualquier punto del horno es la misma.

e La pared divisora entre la zona anular de la zona radial se considera de espesor despreciable.
Por lo tanto, se asume una transferencia de calor estacionaria unidimensional (Transferencia

de calor radial).

2.2.2 Interpretacién y planteamiento de balances de materia

La figura 20 representa un elemento diferencial de un horno rotatorio en el cual se considera flujo
piston, por lo tanto, las propiedades cambiaran con respecto a la coordenada axial que se evalle
en cada uno de los puntos del reactor. Las areas acotadas por la region gris y la region blanca

corresponden a el area de seccion transversal ocupada por la fase sélida y gaseosa respectivamente.
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Figura 20

Elemento diferencial de reactor de horno rotatorio.

Q Q
Cx Cx+dx
A
X x+dx

Nota. Adaptacion del esquema original, delimitando fase solida
(gris) y fase gaseosa (blanco). Tomado de: E.B. Simulation of olive
pits pyrolysis in a rotary kiln plant. 2011, [En linea]. Disponible:
https://cutt.ly/knEt3vk [1 Mar 2021].

Donde Q es el flujo volumétrico, x y dx son las coordenadas axiales del elemento diferencial, Cx
es la concentracion a la entrada del elemento diferencial, Cx+dx es la concentracion a la salida del

elemento diferencial y A es el area de seccion transversal del reactor.

De acuerdo con la informacion anterior, se muestra la ecuacion global del balance de materia que

al cual se rige el sistema (Ec. 21).
Ecuacion 21
Acumulaciéon = Entradas — Salidas + Generacion Ec.(21)

Cada una de las variables descritas en la ecuacion mostrada anteriormente se muestran con detalle

a continuacion (Ec. 22-Ec.25):
Ecuacion 22

Entradas = QC, Ec.(22)
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Ecuacién 23

Salidas = QCy 44y Ec.(22)
Ecuacion 24
Generacion = dVr = Adxr Ec.(24)
Ecuacion 25
Acumulacion = dV (SCx> = Adx <6Cx) Ec.(25)
ot ot

Reemplazando cada una de las ecuaciones descritas anteriormente en la Ec 21 se obtiene:

Ecuacion 21

av (5;;‘) = QC, — QCyygy + dVr Ec.(21)
Donde:
Ecuacion 26

Crrdgr = Cy +dC, Ec.(26)

Reemplazando Ec 26 en la ecuacion global (Ec.21)

Ecuacion 21

5C,
dV( 6t>=Q(Cx—Cx—dCx)+dVr Ec.(21)

Realizando simplificacion de términos

)=o)+
(6;;’“): _[ 2 Ec.(21)

(o)
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Ecuacion 27

5 (g) _ ot Ec.(27)

Donde:

T es el tiempo de residencia hidraulico.
Al considerar estado estacionario.
Ecuacion 28

5C,

) (W) =0 Ec.(28)

La ecuacion global de balance de materia (Ec.29) teniendo en cuenta la suposicion mencionada

anteriormente, es la siguiente.

Ecuacion 29

5(56x) = Ec.(29
5c) =7 c.(29)
Es importante aclarar que cada modelo cinético presenta diferentes unidades, por lo tanto, la
expresion de las velocidades de reaccion debe ser multiplicadas por un factor que permita el

manejo de unidades de manera consistente.

2.2.2a Modelo de balance de materia de la fase solida. La ecuacion de balance para la fase solida
de manera general es (Ec.30)

Ecuacion 30

6Cix(s)
( 5T = ri(s) Ec. (30)

Las unidades de la velocidad de reaccion para este caso corresponden a
kg;
m3_ seg
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Para el caso de la cinética de Koufopanos (1991) [28], se debe realizar un analisis dimensional

| kg || kg | (kgm
m3_seg kgryseg|\mj,

Por lo tanto, se establecié que el factor que multiplica a la velocidad de reaccion del modelo

para ajustar las unidades.

cinético de Koufopanos es:

,0(1 - E)Tkpf = Tpalance
Reemplazando en la ecuacion (30) el balance para la fase sélida se presenta de la siguiente manera
Ec 31:

Ecuacion 31

5C;
(%) =p(1—&)rycy Ec.(31)

Con la ecuacion adicional que permite determinar el comportamiento de la fraccion sélida en

funcion del tiempo hidraulico de residencia en el equipo Ec 32.

Ecuacion 32

s(@) 5@ s(%) 6<%—C;>:idcix<s> e )

61':61+61'+6T ot

i=1
2.2.2.b Modelo de balance de materia de la fase gaseosa. De manera general se establece que el
balance de materia de la fase gaseosa obedece a la ecuacion que se presenta a continuacion (Ec.33).

Ecuacion 33

6Cx(g)
( 6‘[ = ri(g) Ec. (33)
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Al igual que para la fase solida se realizd un ajuste de las unidades de la velocidad de reaccion,
cabe aclarar que Koufopanos et al. En el modelo cinético publicado en 1991 establecen que el gas
es producido Unicamente por la pirdlisis de biomasa, y posteriormente las fases sélida y gaseosa
(char y volatiles gas) interacttian dando lugar a la deposicion de cierta fraccion del gas en los
intersticios del sélido.

La ecuacion ajustada (Ec.33) queda de la siguiente manera (Ec.44):

Ecuacién 34

5C
(%) = p(1 - &)ryy) Ec.(34)

2.3 Variables de operacion

e Temperatura y Tamafio de particula.

Como se puede observar en la figura 21, el efecto de la temperatura y el tamafio de particula es
crucial para muestras de un tamafo superior a 1mm, el presente caso de estudio se enfoca en la
pirélisis de particulas de aserrin entre (0.3-0.85) mm, la region acotada por el rango de operacion

demuestra que estos efectos no son tan significativos.
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Figura 21

Efecto de la temperatura y el tamafio de particula sobre la velocidad global

de pirdlisis.
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Nota. Comportamiento de la Pirélisis en funcion del tamafio de particula y la
temperatura de operacion. Tomado de: C.A.K Modelling of the pyrolysis of
biomass particles. Studies on kinetics, thermal and heat transfer effects. 1991,
[En linea]. Disponible: https://cutt.ly/dnEeY8I [1 Feb 2021].

El coeficiente (), que describe el efecto de la transferencia de calor y las reacciones secundarias

sobre la velocidad de reaccion esta dado por la ecuacion 35.
Ecuacion 35

Tasa de Piroélisis global

= Ec.(35
1 Tasa intrinseca c.(35)

Donde
Tasa de pirolisis global: Velocidad de reaccion teniendo en cuenta las reacciones secundarias
(Ec. 11).

Tasa intrinseca: Velocidad de reaccion sin tener en cuenta las interacciones entre el char y la fase

gaseosa.

Con base en esto, es posible afirmar que, a mayores tamafios de particula y a mayor temperatura,
la importancia relativa de las reacciones secundarias incrementa [30]. esto no quiere decir que, a
menores tamafos de particula, no se estén dando las reacciones secundarias descritas por el

modelo, como se puede evidenciar en la figura 21, el comportamiento de la tasa global de reaccion
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en relacion a la tasa intrinseca, en el rango operativo de tamafos de particula comprendido entre 0
a 1 mm, no es constante. Razon por la cual, las reacciones secundarias se siguen llevando a cabo

solo que a menor velocidad en comparacion a mayores tamafios de particula.

A partir de las figuras 17a 'y 17b, se observo una mayor correlacion entre los datos reproducidos y
experimentales tal como se menciond en la seccion (2.1.1.a). con una precision del 88% (que
indica la cercania entre los cuartiles de ambas muestras de datos calculados y datos
experimentales), es posible predecir el comportamiento de la pirélisis de aserrin a 623 K, por lo
tanto, teniendo en cuenta la influencia de la temperatura para tamafios de particulas comprendidos
entre 0 y 1 mm se seleccioné la temperatura de 623 K como la temperatura de operacion de la
unidad reactiva con base en los criterios anteriormente mencionados, aclarando que este proceso

es llevado a cabo de manera isotérmica.

e Presion

Otra de las variables modificadas que tienen incidencia en el proceso de la pirolisis es la presion,
esta tiene una alta influencia en cuanto a la distribucion de los productos que se obtienen (Figura
22). La seleccion del valor de esta variable depende netamente del producto de interés [35]. Por
ejemplo, un alto valor de esta variable genera selectividad hacia los productos solidos (Biochar),
ya que a altas presiones ocurre la descomposicion del bioaceite por medio de reacciones tales como
la policondensacion y la di hidroxilacion que conllevan a la formacion de agua, minimizando el

rendimiento en la obtencidn de bioaceite [36].
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Figura 22
Efecto de la presion hacia la formacion de productos.
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Nota. Distribucion del rendimiento de los productos un
proceso de pirolisis de aserrin variando su presion.
Tomado de: B.X. Effect of high-pressure on pine sawdut
pyrolysis: Products distribution and characteristics. 2017.
[En linea]. Disponible:
https://doi.org/10.1063/1.4992933 [8 Jun 2021].

e Flujo

La eleccion de este valor se realizo acorde a una revision de cantidad de biomasa generada al mes
en la ciudad de Bogota. Con el fin de establecer una planta de pirdlisis cuya operacion sea diaria,
teniendo en cuenta que la disponibilidad de residuos de madera corresponde a la cantidad mensual

de 21.5 Toneladas [37], se establece que el caudal volumétrico de alimentacidn al proceso es de

3
0.0072 mT para este proceso de pirdlisis del presente estudio es requerido comprender tamafios de

particula de aserrin entre los (0.3-0.85) mm. este valor puede ser comprobado y modificado en el
cddigo Anexo al documento.

e Adecuaciones al horno rotatorio

En la seccion 2.2 se realiz6 una introduccién a las variables de operacién de un horno rotatorio,

ahora que se ha escogido este equipo para su disefio, es necesario abordar a mayor profundidad las
especificaciones de este equipo.
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El presente trabajo pretende establecer el disefio de un proceso de manera conceptual para la
pirdlisis de la biomasa, es necesario entonces hacer claridad que para el disefio de un horno
rotatorio se deben tener en cuenta aspectos tales como las propiedades del solido, entre estas:

angulo de reposo, angulo de friccion, altura de la biomasa al interior del reactor, entre otros.

Todos los parametros mencionados anteriormente no se toman en consideracion para el modelo
presentado, ya que parte de consideraciones tales como flujo piston, operacion isotérmica e

isobarica.

Sin embargo, en los documentos (handbooks) acerca de disefio de hornos rotatorios se puede
establecer unos estandares para la especificacion de estos mismos. Las dimensiones de este equipo
partiran de las ecuaciones de disefio consideradas para el balance de materia en funcién del tiempo

hidraulico de residencia.

e Flujo de nitrégeno

Para garantizar que las reacciones que se lleven a cabo a la temperatura especificada, es importante
evitar la presencia de oxigeno en el medio, ya que esto supondria ante la presencia de oxigeno y
debido a las temperaturas de operacion que, las reacciones que se estarian llevando a cabo serian

de combustion.

Segun la bibliografia consultada, en concordancia con el caso de estudio correspondiente a la
pirélisis isotérmica de aserrin, en el articulo publicado por Koufopanos et al. En 1989 [26], para

el desarrollo de los experimentos que permitieron la determinacién de los pardmetros cinéticos,

3
se suministré nitrégeno a razon de 2.5 % por cada 20 miligramos de biomasa (aserrin de

tamafo de particula entre 0.3 y 0.85 mm) a una temperatura de 20°C y presion de 1 atm, por lo
tanto se realizd el escalamiento de dicha magnitud por semejanza quimica, esta técnica consiste
en el escalamiento de procesos garantizando la relacion de proporciones ya sea estequiométrica,
masica 0 volumeétrica entre otras. Por lo tanto, a partir de esta relacion se estimé la cantidad de

nitrégeno necesario para proporcionar al sistema de una atmosfera inerte.

e Tiempo residencia hidraulico.
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Esta variable de operacidn no puede ser estimada como un requisito de disefio, ya que depende
Unicamente de la cinética de reaccion, y de la variacion de la concentracion en funcion de este
tiempo.

Su valor se determina con base en el tiempo que tarda la reaccion en estabilizarse, es decir, el

tiempo que tarda en llevarse a cabo el equilibrio quimico.

2.4 Resultados del balance de materia en el reactor
Se establecié que la unidad reactiva del proceso de pir6lisis sera un horno rotatorio, con base en
esto se tomaron en cuenta las suposiciones abordadas en el literal (2.2.1) y el modelo matematico

del balance en las fases solida y gaseosa presentado en los literales (2.2.1) a. y (2.2.1) b.
respectivamente.

Los resultados son presentados a continuacion. La figura 23 muestra el perfil de concentraciones
de las fases solida y gaseosa al interior del reactor en funcién del tiempo de residencia hidraulica.

Figura 23

Distribucion de fases en horno rotatorio a 623K.
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Nota. Elaboracién propia, se puede ejecutar para diferentes temperaturas y condiciones de
operacién al modificar el programa realizado en Matlab r2019a.
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La figura 24 es una representacion grafica del comportamiento de cada uno de los compuestos

involucrados en el proceso de pir6lisis en un horno rotatorio en funcion del tiempo de residencia
hidraulico en segundos.

Figura 24

Distribucion de productos de la pirélisis de aserrin a 623 K
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Nota. La figura 24 es una representacién grafica del comportamiento de cada uno de los

compuestos involucrados en el proceso de pirélisis en un horno rotativo en funcion del tiempo
de residencia hidraulico en segundos.

2.4.1 Analisis de resultados de los balances de materia

Con base a la figura 23, que describe la distribucion de fases de la pir6lisis de aserrin en funcion
del tiempo de residencia hidraulico, fue posible determinar el tiempo que tarda en estabilizarse la
reaccion pirolitica, cuando el comportamiento de las concentraciones de las fases que coexisten en
el equipo empieza a tornarse constante, se asume que la reaccion se encuentra bajo el estado de
equilibrio quimico. Teniendo en cuenta lo anterior, este diagrama permitié estimar de manera

gréfica el tiempo maximo de residencia, dicho tiempo toma un valor de 600 s.
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La figura 24 es una representacion grafica de la distribucion de los productos implicados en la
reaccion de pir6lisis respecto al tiempo de residencia hidréulico, la obtencién de los diagramas
presentados anteriormente se realizo a partir del planteamiento de los balances de materia con base

a un modelo cinético, en este caso el modelo establecido por Koufopanos et al [30].

Se pudo observar la existencia de selectividad, dadas las condiciones de operacién y naturaleza de
la biomasa, hacia la formacion del producto gaseoso, teniendo en cuenta el mecanismo de reaccion
descrito en la ecuacion 11 (Ec.11), se determin6 que el producto sélido final (Char 2) se produce
en mayor cantidad que el producto solido intermedio (Char 1) debido a las interacciones que se

Ilevan a cabo entre el solido intermedio y el producto gaseoso.

Haciendo alusion a la figura 21 que describe la influencia de las reacciones secundarias, tamafo
de particula y la transferencia de calor sobre la tasa de pirolisis global, se asume que las
distribuciones de los productos se veran fuertemente afectados por estos parametros, asi como se

presentara un aumento en el tiempo de residencia.

Finalmente se reportan los flujos de entrada y salida correspondientes a cada uno de los

compuestos involucrados en el proceso reactivo.
Tabla 2.

Resultados del balance de materia en horno rotatorio.

Compuesto Entrada Salida
Biomasa (Kg/s) 4.72 0.01
Char 1 (Kg/s) 0.00 3.06 x10*
Char 2 (Kg/s) 0.00 1.29
Gases y volatiles (Kg/s) 0.00 3.41
Gases de combustion 0.62 0.62
(m?3/s)

Nitrégeno (m3/s) 0.098 0.098

Nota. Tabla resumen de los valores de los flujos de entrada y salida a la unidad
reactiva
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2.5  Propuesta conceptual del proceso reactivo

2.5.1 Esquema del reactor
Con base en los balances de materia previamente realizados y la discusién de estos, se reportan las

consideraciones finales para esta unidad.

El reactor de horno rotatorio se disefi6 teniendo en cuenta un grado de llenado del 10%, teniendo
en cuenta lo anterior se estima la porosidad del lecho (e), comprendida como el espacio de este
mismo que no se encuentra ocupado por la biomasa, es por lo que en la ecuacion 31 (Ec.31) el
valor correspondiente a la porosidad del lecho es de 0.9. Entre los estandares de disefio de hornos
rotatorios reportados en la literatura [38] se encuentra que para un grado de llenado de un 10% el
valor correspondiente de la pendiente del horno es de un 4% como se muestra a continuacion en
la tabla 3, la cual correlaciona los grados de llenado con la pendiente del horno segln las
configuraciones que se encuentran frecuentemente en la industria presentadas en la bibliografia.
“La mayoria de los hornos estan instalados con pendientes entre 2-4%, esto con el fin de favorecer
la mezcla del material y dar lugar a un intercambio de calor méas intenso, también si la inclinacion

es pequeria, se alcanza un grado de llenado mas alto” [38].

Tabla 3

Pendiente del horno y grado de llenado

Pendiente del horno % | Grado de llenado correspondiente %

4.5 %% 9 0/
4.09%p 10 %%
3.5 9% 11 %%
3.0 % 12 %
2.5 % 13 %

Nota. Grado de llenado del reactor con su respectiva inclinaciéon del horno. Tomado de: W.D. Manual

tecnolégico del cemento. 1977, [En Linea]. Disponible: https://cutt.ly/vnZKJIVZ.
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Ademaés de esto, los motores que proveen la rotacion al equipo estan configurados para velocidades
de rotacion entre 0.2 a 2 rpm [39].

Las dimensiones del horno rotatorio se obtuvieron a partir del tiempo de residencia y las
ecuaciones de disefio del equipo considerado.

A continuacion, se presenta el desarrollo matematico para la obtencion de dichas dimensiones
(Ec. 36).

Bajo la consideracion de flujo piston que posee el reactor de horno rotatorio conceptualizado en el
presente estudio se tiene que el tiempo de residencia hidraulico obedece a las siguientes

correlaciones matematicas.

Ecuacion 36

T—édex—ﬁ—K Ec.(36)
QT @ @ '

Evaluando en el tiempo hidraulico de residencia méximo y considerando un valor de diametro fijo

(con valor semilla de 1m), se obtuvo la longitud necesaria para el horno rotatorio.

La tabla 4 resume todos los resultados correspondientes a las especificaciones del equipo, la figura

25 muestra el esquema del reactor horno rotatorio.
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Tabla 4

Especificaciones del horno rotatorio

Pardmetro Valor Unidad
Tiempo de residencia 600.00 Segundos
hidraulico

Didmetro 1.00 Metros
Longitud 5.55 Metros
Grado de llenado 10.00 %
Inclinacion del horno 4.00 %
Velocidad de rotacion 2.00 RPM

Nota. Tabla resumen mencionando cada una de las dimensiones del horno rotario.

Figura 25
Esquema del horno rotatorio previamente conceptualizado.
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Nota. La figura 25 es la representacion del equipo conceptualizado como horno rotatorio
en el presente estudio.

La propuesta conceptual del proceso que se muestra a continuacién de manera grafica se realizo
bajo las consideraciones de ingenieria basica. Por lo tanto, no consideran caidas de presion en el

sistema, dimensionamiento de tuberias, instrumentacién y control del proceso.
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2.5.2 Esquema del proceso.

La figura 26 ilustra la representacion grafica del proceso sintetizado de manera conceptual. En
donde a partir de la ejecucion de este proceso, la obtencién de productos como bioaceite y biochar,
dos productos con amplios usos y propiedades que permiten dejar la dependencia hacia los
combustibles fésiles, la utilidad de estos productos descritos es descrita en la seccion 1.1.6.

Figura 26
Diagrama PFD del proceso de pirdlisis isotérmica de aserrin.
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Nota. Representacién de la secuencia establecida de manera conceptual del proceso de pirdlisis de biomasa, se pueden
observar los valores de la presion, temperatura, flujos y composiciones de productos mayoritarios para cada corriente.
Se recomienda al lector ampliar la vista en el gestor para poder observar con mas detalle las cantidades anteriormente
mencionadas o en su defecto consultar el apartado de anexos.

La secuencia inicia con el secado de la biomasa (S-101), segun lo consultado en la bibliografia,
para residuos madereros, corrientes correspondientes en este caso al aserrin, el contenido de
humedad se encuentra en un rango del 25 al 40% [40], este proceso se llevara a cabo por medio
de aire caliente a 423 K con humedad relativa del 10% lo que corresponde a una fraccion de agua

de 0.35 que sale del proceso con una temperatura de 393K, humedad relativa del 30% y fraccion



de agua equivalente a 0.47, estos datos fueron obtenidos por medio de un software en linea que

indica los valores obtenidos en una carta psicrométrica [41].

Las ecuaciones de balance de materia global (Ec.37) y por componente (Ec.38 — Ec.39) necesarias

para determinar los flujos en el equipo de secado se presentan a continuacion.

Ecuacion 37

hth=(G+h Ec.(37)
Donde

f1, 2, f3 y f4 hacen alusion a las corrientes 1,2,3 y 4 respectivamente, que se observan en la figura
26.

Seguido de las ecuaciones de balance por componente (Ec.38 — Ec.39) para la biomasa y el agua

respectivamente

Ecuacion 38
fi=x2x f, Ec.(38)

Ecuacion 39
fl*f1+x *f3—xW*f2+xf”‘*f4 Ec.(39)

Finalmente se obtuvo biomasa seca a razén de 4.72 kg/s lista para el proceso de pirdlisis de

biomasa. El s6lido resultado del secado es alimentado al reactor por medio de un tornillo sin fin.

La segunda etapa es la fase reactiva como se explicd en la seccién anterior junto con las
especificaciones del reactor de horno rotatorio, el efluente de productos y reactivos residuales es

transportado a un ciclon, en donde se realiza la separacion de la fase solida y gaseosa.

Las dimensiones se encontraron en el sitio web alibaba.com [42], el equipo seleccionado posee las

siguientes caracteristicas



Tabla5s

Propiedades del equipo de separacion (ciclon)

Lc 800 mm
Zc 800 mm
Hc 1633 mm
dp 350 mm

Nota. Dimensiones del ciclén modelado

Donde

e Lc: Longitud vertical del cono del ciclon.
e Zc: Longitud o profundidad del cuerpo del ciclon.
e Hc: Altura del ducto interior.

e dy: didmetro de punto de corte.

Cabe mencionar que el didmetro de punto de corte corresponde al diametro aerodinamico

equivalente donde las particulas son atrapadas con un 50% de eficiencia [43].
Este equipo se calculd por medio del modelo de Lapple [44] y datos de equipos existentes.

El primer paso es calcular el nimero de revoluciones efectivas, que es el nimero de vueltas que
realiza el gas mientras circula a través del vortex exterior del ciclon [45], el resultado de este

calculo es un nimero adimensional (Ne).
La ecuacion (Ec.40) que permite su calculo se presenta a continuacion.
Ecuacion 40

1 Z,
NC —H—C[LC +7] Ec. (40)

Si no se registra el punto de corte para el equipo puede ser calculado por la siguiente correlacion
(Ec.41).

Ecuacion 41
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ouw
pc = Ec.(41)

1
2
277:NcVi (pp - pg)l

Donde:

W = Ancho de la entrada
V' = velocidad transversal de deriva
p = densidad de la particula

Finalmente se calcula la eficiencia fraccional (Ec.42), este valor indica el porcentaje de particulas

solidas separadas del efluente gaseoso.
Ecuacion 42

1

R S Ec. (42
=1 d,./d,)) ¢ (42)

Donde:

d,. = punto de corte
dpj = diametro de particula.

El proceso culmina por medio de la condensacion del efluente gaseoso que posee gases
condensables y no condensables. La consideracién que se realizé para este equipo es que el
efluente que ingresa a ser condensado posee una cantidad de materia no condensable equivalente
al flujo de nitrogeno resultante del proceso de pir6lisis en la corriente gaseosa, como es demostrado
posteriormente en los balances de energia correspondientes a esta unidad. La determinacion de los
compuestos condensables producto del proceso de pir6lisis fue supuesta por los autores a partir de
la bibliografia disponible [46].

Conclusiones parciales del Capitulo No 2

Se realizd una comparacion estadistica entre los datos calculados y experimentales con un indice
de correlacion del 88% para la temperatura de 623 K siendo este el criterio que permite seleccionar

esta temperatura como una variable de operacion del caso base para simulaciones.
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Los datos atipicos pueden ser atribuidos a la precision e incertidumbre de las correlaciones, ademas
de las diferentes estimaciones de propiedades fisicas y quimicas, las suposiciones que se realizan
acerca de los fendmenos de transferencia de materia y energia y el comportamiento por secciones
del reactor, estos modelos no consideran el comportamiento etapa a etapa de las reacciones, por lo
tanto es comdn que se presenten estos comportamientos en la estimacion de reacciones quimicas

por medio de modelos matematicos.

Se obtuvo una conversion de biomasa a producto gaseoso a partir de la fase reactiva de un 72.25%
siendo este el producto mayoritario. En cuanto al producto sélido, se obtiene en un 27.33% con

relacion a la biomasa alimentada al proceso.

Es importante considerar la condensacion del efluente gaseoso para la obtencion de bio-aceite ya
que esta corriente cuenta con una cantidad importante de gases condensables, como se puede
soportar con base en la bibliografia. Por lo tanto, se define que para este caso concreto es viable la

condensacion del efluente gaseoso para la obtencion de bio-aceite.

Como se puede apreciar en la figura 25, se determinaron las dimensiones del horno rotatorio con
medidas de longitud, diametro y volumen de capacidad de 5.55m, 1m y 4.75m?® respectivamente a
partir de un valor semilla, sin embargo, es necesario un estudio paramétrico o analisis de
sensibilidad que determine en un rango de tolerancia las condiciones de operacion indicadas para

el proceso.
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3. EVALUACION DEL PROCESO SINTETIZADO MEDIANTE SIMULACION
UTILIZANDO CRITERIOS ENERGETICOS

En este capitulo se llevan a cabo los respectivos balances de energia para las unidades de reaccion
y condensacion, considerando y determinando el requerimiento de flujo volumétrico en m*/s para

los compuestos de calentamiento y enfriamiento de las unidades anteriormente mencionadas.

Por ultimo, se realiza un analisis de sensibilidad en el horno rotatorio y en el condensador, el cual
tiene como objetivo observar el comportamiento que puede llegar a presentar el proceso descrito
ante la variacion de parametros clave como el flujo de biomasa y la temperatura de operacion, para
examinar mediante variables respuesta (tiempo de residencia hidraulico, flujo de gases, calor
suministrado al horno, calor cedido en el condensador y flujo volumétrico de gases de

combustion).

Cabe aclarar que este disefio conceptual puede ser evaluado por completo en Aspen plus, sin
embargo, requiere de herramientas como la implementacion de subrutinas de fortran que permitan
considerar la cinética de reaccion para la estimacion de la fase reactiva, esto hace parte de una
curva de aprendizaje diferente a la establecida para el desarrollo del presente estudio. Por lo tanto,
se realizo la programacion del sistema descrito en el capitulo anterior por medio de MATLAB
r2019a.

3.1 Balance de energia

Con base al esquema propuesto del proceso de pirdlisis se presentan los balances de energia para

las unidades implicadas que presentan transferencia de energia.

3.1.1 Horno rotatorio

Teniendo en cuenta el esquema mostrado en la Figura 20, se toma como referente nuevamente el
elemento diferencial que junto con el permitira la representacion del balance de energia (Ec. 43)

en el equipo.
Ecuacion 43

Acumulacion = Entradas — Salidas + Calor Ec.(43)
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El termino de Acumulacién en la ecuacion anterior es despreciable lo que su valor lo convierte en
una cifra muy cercana de cero, debido a que el proceso se asume el estado estacionario. De esta
manera, La ecuacion 43 (Ec. 43) queda de la siguiente manera con cada uno de sus términos

sustituidos.

Ecuacién 43

Cc

0= Z[QcixHix(T) - QCix+dxHix+dx (T)] + dq Ec. (43)

i=1
Donde:
QC;yH;(T): Entrada
QCiyrdxHivsdy(T) : Salida
dq: Flujo de calor

Considerando que la Entalpia en unicamente funcion de la temperatura. Por lo tanto, su valor no
dependera de la composicidn y otros parametros que puedan afectarle. Asi como tambien se supone
un flujo volumétrico constante. Adicionalmente la ecuacion 43 (Ec.43), se deriva con respecto al

volumen obteniendo la siguiente expresion representada como las ecuaciones 44 y 45,

Ecuacion 44

dQClelx(T)
0= Z[ L (W Ec.(44)
Ecuacién 45
O—Z[ oH, (ry ] 4 %4 Ec. (45)
SR 7

A partir del balance de materia desarrollado en la seccidn 2.2.2, es posible deducir las siguiente

ecuacion (Ec.46)

Ecuacion 46
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dCix otal i
( ) =p(1—c¢) Ttotal Ec. (46)

dv Q
Donde
Ecuacion 47
R
Teotali = Z Vik Tk Ec.(47)
k=1
Donde:

R= nGmero de reacciones.
vik = coeficiente estequiométrico de la especie i en la reaccion k.
r«= velocidad de la reaccion k.

Reemplazando la (Ec. 47) en la (Ec. 46), resulta la ecuacion global (Ec.48) de balance de energia

en el horno rotatorio.

Ecuacion 48
R
8q
== Y [=p(1 = ) AH, (T)] Ec.(48)
k=1

El desarrollo de esta sumatoria se muestra a continuacion.
6q
A —[=p(1 = &)(rAH,(T) + r,AH,(T) + 1r3AH;(T))]

Donde los términos rl, r2 y r3 son las velocidades para cada reaccion y AH es la energia requerida
o desprendida por cada reaccion, en la seccidn 2.3 se discute sobre el efecto del tamafio de particula
y la temperatura sobre la tasa global de pirdlisis, teniendo en cuenta el rango operativo sobre el
cual se establece el proceso (0.3-0.85 mm) sobre el cual el efecto de las reacciones secundarias
sobre la tasa global no es considerable en relacion a tamafios de muestra mayores (>1mm), por lo
tanto se decidio trabajar con los calores de reaccion reportados por Koufopanos et al. [28] cuyo

valor para AH1y AHzes de -255 y 20 kJ/kg respectivamente, el planteamiento de cada una de las
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ecuaciones necesarias para obtener el valor de la demanda energética del horno rotatorio puede ser
comprobado en los apartados anteriores y en el Anexo correspondiente al programa realizado en
Matlab.

Figura 27

Demanda energética de la unidad reactiva

150 ¢ ,

100 m

50 =

demanda energética unidad de volumen (kW/m3)

0 | Il - 1 e P i
0 100 200 300 400 500 600
Tiempo hidraulico de residencia (s)

Nota. Comportamiento del calor requerido para el proceso de pirdlisis.

De la figura descrita anteriormente (Figura 26), se pudo determinar el calor total del proceso de
pirélisis por medio de la integral definida entre los limites acotados por el tiempo hidraulico de
residencia, siendo el limite superior el tiempo maximo de residencia. Para tal fin, se hace uso de
la funcion Trapz presente el programa MATLAB, obteniendo el valor de 1.52x10“ kilovatios por
unidad de volumen (kW/m3) aterrizado a las dimensiones del equipo, corresponde a 7.23 x10*

kilovatios.

A partir de este valor de la demanda energética se determiné el flujo de gases de combustion

necesario para el suministro de calor al equipo por medio del siguiente célculo.

Como primer paso es necesario establecer el estado inicial del gas de combustién, como la fuerza

impulsora que da lugar a la transferencia de calor es el gradiente de temperaturas, se establece una
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temperatura mucho mayor a la que se requiere llevar a la biomasa. Otra consideracién importante
para realizar es que el gradiente de temperaturas entre las corrientes de salida del horno rotatorio

tiene que ser mayor a 15 grados segun [47].

En la seccién 2.5.2 es posible verificar las temperaturas de entrada y salida de las corrientes

correspondientes a cada unidad.

Teniendo en cuenta lo anterior, el siguiente desarrollo matematico es realizado para determinar la

cantidad de gases de combustion.
A partir de la primera ley de la termodinamica se tiene que (Ec 49).

Ecuacién 49
g = mycAhy, Ec.(49)

Donde el cambio de entalpia a presion constante para los gases de combustion en este caso

especifico viene dado por (Ec.50).

Ecuacion 50

800
Ahg, = f C, dT Ec.(50)
640

El polinomio de la capacidad calorifica en estado gaseoso para los gases de combustion viene dado
por la siguiente expresion establecida por Aly-Lee (Ec.51).

Ecuacion 51

YL P T Ee.(51)

C*,ig = C.. C,: (—
ut Ci\Gon e n cosh(Cs;/T)

p

Las constantes para el gas de combustién del Diesel son provistas por medio del software Aspen

plus v11®, sus valores con sus respectivas unidades son presentados a continuacion.

C1=248976.8 J/kmol K
C2=77686.8 J/kmol K

C3=1235.959 K
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C4=400927.5 J/kmol K

C5=614.3928 K

Teniendo en cuenta que se estd hablando de gases resulta més acorde reportar el resultado en
unidades de flujo volumétrico.
La solucién de la integral se realiza por medio del software Matlab R2019a, y el resultado

correspondiente a la cantidad de suministro de gases de combustion tiene un valor de 0.69m?/s.

3.1.2 Condensador

Como anteriormente se menciono en la seccidén (2.5.2), esta unidad de proceso tiene como
finalidad realizar la separacion de la fase condensable de la no-condensable. Para tal fin se hace

uso del modelo establecido por Kiran Kumar Palla [46].

Con base en el mecanismo de reaccion y lo discutido en el capitulo 1, el producto gaseoso de la
pirélisis de biomasa presenta una fraccidn condensable dependiendo de las condiciones de
operacion y de la naturaleza de la biomasa. Para el desarrollo del modelo de Kumar es necesario
entonces establecer la composicion del efluente gaseoso, el autor del presente modelo presenta una
caracterizacion de dicha corriente, en el cual se utilizan las fracciones volumétricas para el calculo

de la demanda energética del condensador.

Tabla 6

Suposicién de composicion del efluente gaseoso con base en

la literatura
Nombre Fraccion volumétrica
inicial
Acido acético 0.037
Butanal 0.109
Acido butirico 0.011

77



Tabla 6. continuacion

Alcohol coniferilico 0.19
Acido formico 0.042
Guaiacol 0.108
Pentanal 0.021
Fenol 0.054
Propanal 0.144
Acido propionico 0.017
Vapor de agua 0.267

Nota. Tomada y adaptada de K. K. P. V. Satya,
“Computational modelling of the condensation process of
the fast pyrolysis vapours in liquid collection systems,”

Univ. Liverpool, no. 2015.

A partir de la tabla 6 se tomaron los datos de composicion del gas afiadiendo la cantidad de gas de

nitrégeno proveniente del gas suministrado al reactor.
El desarrollo del modelo matematico para el condensador se realiza a continuacion.

Se parte de las funciones de tres parametros correspondientes a las ecuaciones de estado (Ec.52-

Ec.53).

Ecuacion 52

fo(?) = 1 (zt —exp(1 — %)) + 1, ((z))"s — exp(1 — 7))

Ecuacion No 53

fi(@) =y, (zt —exp(1 — 7)) + y5 (=97 — exp(1 — 7))
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i = Especie
TE — Temperatura critica de la especie i

i
b —

Vi =

Temperatura de ebullicion de la especie i

Constantes universales de la ecuacion de estado

Con base en las ecuaciones anteriormente presentadas, se evaltan en funcion de v para calcular

el valor del factor acéntrico (Ec. 54) para cada una de las especies.

Ecuacion 54
o' = (0.013162987 — InP} — f, (1)) /fi(z}) Ec.(54)
Donde:

Pf _ ., . ..
¢ = Presidn critica de la especie i

Por medio de la correlacion de Pitzer modificada (Ec.55), se puede calcular el calor latente de

vaporizacion en funcion del factor acéntrico y la temperatura reducida (Tr).

Ecuacion 55

Hy = (7.08(1 - 1)""* + 10950 (1 - )" ") RT Ec. (55)
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3.1.2 a. Ruta termodindmica. En vista de obtener productos en fase liquida por medio de la
condensacion, es necesario apoyarse de una ruta termodinamica (Figura 27), la cual demuestra de
manera grafica los procesos de enfriamiento y cambios de fases necesarios para llegar al estado

determinado.

Figura 28
Condensacidn isobarica del efluente gaseoso.

Vapor 1:=350°C

1rC] P=1 atm

T,
-H.

Liguido
T:=40°C
P=1 atm

Xy

Nota. La figura 27 representa la ruta termodinamica
que involucra el enfriamiento isobarico hasta la
temperatura de ebullicién de cada especie seguido por
el cambio de fase, para finalmente ser sometido a un

enfriamiento hasta la temperatura deseada.

El esquema que se presenta con anterioridad se interpreta de manera matematica de la siguiente

manera.

La ruta termodindmica para cada especie involucrada en el proceso esté establecida por la siguiente

ecuacion (Ec.56).

Ecuacion 56
H' =m![C}, (T = Ty) — HL + €L (T, — TE)] Ec.(56)
Donde:
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i_ o .
M = Flujo mésico de la especie i

C ;?r = Capacidad calorifica de la especie i en estado vapor

Cc i; = Capacidad calorifica de la especie i en estado liquido

T3 = Temperatura final

Iy = Temperatura inicial

Hi, = Calor latente de vaporizacion

T} = Temperatura de ebullicién de la especie i

Asi pues, el célculo del calor neto necesario para condensar totalmente los productos es descrito

por la siguiente ecuacion (Ec. 57)

Ecuacion 57

C C
Qneco = ) HE = > ml [Chy(TE = T0) = H + Ciy(T, ~ 7))
i=1 i=1

El desarrollo de este modelo se encuentra en el Anexo, Los resultados son presentados en la Tabla

7 que se muestra a continuacion.

Tabla 7

Tabla resumen

Ec.(57)

Sustancia Ney, ikaikg) D, ikarkg) ez, ikarkg)

Acido acético (1) -3.68x10°  2.61 x10° -9.76 x10*
Butanal (2) -4.24x10°  2.39 x10° -4.17 x10*
Acido Butirico (3) -3.05x10°  4.21 x10° -1.61 x10°
Alcohol Coniferilico (4) | -3.04x10°  1.22 x10* -1.62 x10°
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Tabla 7. continuacién

Acido Férmico (5) -3.91x10°
Guaiacol (6) -2.43x10°
Pentanal (7) -3.41x10°

Fenol (8) -2.78x10°
Propanal (9) -4.55x105
Acido Propanoico (10) | -3.36x10°
Vapor de Agua (11) -3.92x10°
Nitrogeno (12) (kW)
q neto (kW)

Nota. hcly hc2 son los cambios de entalpia especifica debido al enfriamiento isobarico de las

sustancias, hv es la entalpia especifica de condensacidn o vaporizacién estimada por la correlacion

de Pitzer.

Se aplica el mismo procedimiento reportado en la seccion 3.1.1 utilizado para hallar la cantidad de
gases de combustion en el horno rotatorio, en este caso para hallar la cantidad en m3/s de fluido
de enfriamiento, antes de realizar el calculo es necesario aclarar que el fluido de enfriamiento se
establecié como agua, debido a su gran disponibilidad y capacidad calorifica, este fluido ingresa a

25°C y sale del proceso con una temperatura de 200°C.

La expresion para la capacidad calorifica del agua difiere de la reportada para los gases de

1.79 x10%
2.57 x10*
6.93 x10°
4,75 x103
2.77 x103
2.87 x10°
2.61x103
-133.41

-5.06x103

-7.48 x10*
-2.23 x10°
-1.25x10°
-1.88 x10°
-1.04 x10*
-1.29 x10°
-7.38 x10*

combustidn, esta ecuacion (Ec. 58) se extrajo de la base de datos de NIST [48].

Ecuacion 58

Cpuy = A + BT + CT? + DT +
pw = A+ BT +CT?+DT? +
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Donde:

Cow = Capacidad calorifica en (J/mol K)
T = ' Temperatura en (K/1000)

Las constantes para evaluar la integral de la capacidad calorifica a presion constante en funcion de
la temperatura son las siguientes:

A=-203.6

B=1523.29

C=-3196.41

D=2474.45

E=3.85

El flujo necesario de agua para llevar a cabo la condensacion bajo las condiciones establecido

corresponde a 1.11m?%/s.

De la misma manera se realizo la simulacion de un condensador por medio de aspen plus V11, el

siguiente esquema muestra la secuencia realizada.
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Figura 29
Esquema de la simulacion de la condensacion del efluente gaseoso

GAS C»

FLASH

Bi0AC |
BIDAC

L

C— AcuaF ‘%’ aguac —op

CONDENSADOR

GASPYROZ

i

Nota. la figura 28 es un esquema realizado en aspen plus V11,
para la simulacion de la condensacion de biogas, las
corrientes nombradas como AGUAF y AGUAC
representan el fluido de enfriamiento y la corriente
GASPYRO?2 es la corriente de biogas que posteriormente

se separa en una unidad de flash.

Los datos de entrada son los mismos que se proponen en el programa realizado en MATLAB.

La demanda energética para este equipo segun el software Aspen plus V11. Es de -3677.71 kW
tomando este valor como el valor méas cercano a la realidad, es posible decir que, segun el modelo
reportado y programado para el condensador, el error relativo es del 37.53%, que se puede atribuir
a la metodologia seleccionada en funcion de la solucion numérica del equipo y al manejo de los

polinomios.

3.2 Andlisis de sensibilidad
Este apartado tiene como fin de evaluar la influencia de ciertos cambios en variables de operacion

y la respuesta por parte del sistema conceptualizado.
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A continuacion, las tablas 8 y 9 junto con la figura 29 muestran los resultados en equipos concretos,

de un estudio paramétrico realizado para las variables propensas a ser manipuladas en la unidad

reactiva del proceso.

Tabla 8

Comportamiento

de la unidad reactiva en funcion de la variacion del flujo de alimentacion y de la temperatura

Variable manipulada Variables respuesta
Variable Valor Variable tao (s) V (m"3) g (KW) G (kgls) | G,comb (m"3/s)
1 600 09 1,49x10™ 0,7 0,14
Flujo biomasa (Kg/s) 4,72 600 4,36 7,23x10M 341 0,62
6 600 5,52 9,16x10™ 432 0,87
573 4300 31,23 5,28x10"5 311 5,02
Temperatura de operacion 623 600 4,36 7,23x10M 341 0,62
(K) 673 250 181 2,98x10M 3,58 043
873 25 0,18 2,94x10"3 3,72 0,04

Nota. tao es el tiempo de residencia hidraulico en segundos, V es el volumen del equipo, g la demanda energética, G

corresponde al flujo de gases y volatiles producidos y G,comb es el gas de combustién requerido para el calentamiento.

Para el estudio de la incidencia de la temperatura se dejé fijo el flujo masico de alimento en la fase reactiva por lo

tanto los resultados que se analizaran a continuacion estan enfocados en un caso base que permite coherencia en la

comparacion.

Tabla9

Respuesta por parte del condensador ante las variaciones en el reactor

Variable manipulada Variables respuesta
Variable Valor Variable G (kgls) | gcond (KW) [ mw (m"3/s)
1 0,7 (-)1,04x10"3 0,22
Flujo biomasa (Kg/s) 472 341 (-)5,06x10"3 11
6 4,32 (-)6,40x10"3 14
573 311 | ()4,12x10"3 0,9
Temperatura de operacion 623 341 (-)5,06x10"3 11
(K) 673 3,58 (-)6,04x10"3 132
873 3,72 (-)1,03x10M 2,26

Nota. g cond, hace referencia al calor retirado por el condensador y m,w al flujo
de agua necesario.
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Figura 30

Efecto de la temperatura sobre el comportamiento de los gases y volatiles como producto de
la pirdlisis

60

n

B

(3]

Concentracion del producto gaseoso (kg/m3)

. 1 L L
0 100 200 300 400 500 600
Tiempo hidraulico de residencia
Nota. La figura 29 representa el perfil de concentraciones que presenta el producto gaseoso

de la pirdlisis en funcién del tiempo de residencia en segundos a diferentes temperaturas.

Conclusiones parciales del Capitulo No 3

A partir de las consideraciones realizadas sobre el reactor de horno rotatorio se identificé que las

variables que pueden ser manipuladas son el flujo de biomasa y la temperatura de operacion .

Como se puede apreciar en la tabla 8, en el rango comprendido entre los flujos de alimento de 4.72
y 6 kg/s el aumento porcentual es del 27.12%, por lo tanto es posible afirmar que el efecto del
incremento del flujo de biomasa (que es alimentado a la unidad reactiva), como es de esperarse
presenta un incremento proporcional a esta cantidad porcentual, la cual evaluada en todas las
variables en las que se estudia la respuesta por parte del volumen de control por ejemplo la
demanda energética del reactor en el caso base presenta un valor de 7.23x10* kW y aplicando el
aumento determinado evaluada en la tabla 8, con un valor de 9.16 x10* kW. Lo anterior se afirma

una vez mas evaluando los resultados de la tabla 9 en donde, ante el aumento en masa de gases
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condensables, la demanda energética y la cantidad de fluido de enfriamiento incrementa de manera

proporcional al flujo de biomasa alimentado.

En cuanto a la conversion de biomasa en producto gaseoso, no presenta un incremento debido a
que la aparicion de productos segun los balances de materia planteados anteriormente depende
Unicamente de la temperatura y de las condiciones iniciales de concentracion de reactivos en cada

una de las coordenadas axiales del elemento diferencial que describe el equipo.

Al aumentar la temperatura de operacion en el rango establecido por Koufopanos et al 1991 de
573 a 873 K, los tiempos de retencién hidraulica disminuyen considerablemente desde 4300
segundos para el limite inferior hasta 25 segundos para el limite superior junto con el volumen del
equipo (31.23-0.18 m®). Si bien, lograr mayores temperaturas a través del calentamiento implica
mayor suministro de energia, el tiempo de residencia es el factor que determina en qué proporcion
aumenta o disminuye la demanda energeética, es decir que a mayores temperaturas (873 K) menor
demanda energética (2.29x10% kW), y en consecuencia menor suministro de gases de combustion

(0.04 m¥/s) debido a los menores tiempos de retencion (25 s) en comparacion al caso base.
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4. CONCLUSIONES

A partir de la revision bibliografica se evaluaron diversos comportamientos cinéticos de diferentes
tipos de biomasa en un proceso de pirdlisis. EI modelo cinético propuesto por Koufopanos et al.
presentd un indice de correlacion del 88%, el cual permitié establecerlo como el modelo cinético
principal para el desarrollo de la investigacion, a la temperatura de operacién de 623 K con aserrin

como materia prima.

La unidad reactiva conceptualizada en el presente estudio es capaz de procesar un alimento de
aserrin seco correspondiente a 4.722 kg/s, con una conversion del 72.32% en productos gaseosos
y volatiles, requiriendo de un suministro energético de 7.23x10* kW, con medidas de longitud,
diametro y volumen de capacidad de 5.55m, 1m y 4.75m? respectivamente. Siendo esta Gltima la
unidad més demandante del proceso, lo que conlleva a la utilizacion de gases de combustion como

fuente de energia principal del proceso reactivo.

Se identificd que los gases de pirdlisis son los productos méas abundantes dentro del proceso
reactivo, por lo tanto, el disefio conceptual presentado en esta investigacion se enfoca en la
produccién de bioaceite por medio de la condensacion del efluente gaseoso, sin descartar el char
como materia prima de provecho energético para la combustién y ambiental enfocado en el sector

agroindustrial.

Al aumentar la temperatura de operacion en el rango establecido por Koufopanos et al (1991) de
573 a 873 K, Los tiempos de retencion hidraulica disminuyen considerablemente hasta los 25
segundos para la temperatura de 873 K junto con el volumen del equipo (0.18 m®). Si bien, lograr
mayores temperaturas a traves del calentamiento implica mayor suministro de energia el tiempo
de residencia es el factor que determina en qué proporcion aumenta o disminuye la demanda
energética; es decir que a mayores temperaturas menor es la demanda energética y en consecuencia

menor es el suministro de gases de combustién, debido a los menores tiempos de retencion.
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La implementacién de este disefio conceptual representa una opcion viable para un escalamiento
industrial donde se permita obtener los productos de bioaceite y biochar a partir de aserrin,
permitiendo asi incorporar dicho material como referente potencial al usarse como materia prima.
De igual manera utilizarse para la obtencion de productos sostenibles y competentes anteriormente

mencionados debilitando asi la dependencia de combustibles fosiles.
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LISTA DE ABREVIACIONES

ri = Ley de velocidad de la especie (i)

k; = Constante cinética de la reaccion (i)

A; = Factor pre — exponencial de la reaccion (i)

Ea; = Energia de activacion de la reaccion (i)

R = Constante universal de los gases ideales

T = Temperatura

t = Tiempo

n = Orden de la reaccién

0 = Coeficiente de deposicion de gases y volatiles en el s6lido
G; = Coeficiente (1) de la ecuacién de Arrhenius modificada
L; = Coeficiente (2) de la ecuacién de Arrhenius modificada
e = Porosidad

p; = Densidad de la especie (i)

Q = Caudal

B = fraccion de Biomasa

C = Fraccién de Biochar

G = Fraccion de Gas

Cp; = Calor especifico de la especie (i)

A= Aren

V = Volumen

T = Tiempo de residencia hidraulico

dB

i Variacion de la fracion de biomasa con respecto al tiempo
dC L g . :
T Variacion de la fracion de biochar con respecto al tiempo
dG . > :

i Variacion de la fracion de gas con respecto al tiempo
dW e . :

i Fraccién residual de la biomasa con respecto al tiempo
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ANEXOS
ANEXO 1. Recomendaciones

Revisar el potencial econdmico del disefio conceptual propuesto.

Utilizar otros modelos cinéticos referentes a un mismo proceso reactivo (Michailos y Miljkovic).

Implementar un analisis de ingenieria a detalle en para los equipos seleccionados.
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ANEXO 2. Algoritmos del proceso de piro6lisis

Se encuentran disponibles en:
https://drive.google.com/file/d/1Sg6Ja th5MJ2SzfLAM7Zgg0uMdTX2P9k/view?usp=sharing
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https://drive.google.com/file/d/1Sq6Ja_th5MJ2SzfLAM7Zqq0uMdTX2P9k/view?usp=sharing

ANEXO 3. Algoritmo para la estimacion para el calculo del reactor de pirdlisis de biomasa.

Inicia

Y

Definir el
salto de
timmpo (h)

Y

Calcular la
vanacion
tiempo

ti+1) = t{i)+h

Y

Calcular la demvada

de la concentracidn

de cada unc de los
COMpuUestos

(dB dC1,dC2,dG)

Y

Estimar la
concentracion de
todas los
compuestos en el
liempo t+1
B(t+1)=B(t)+h*dB(t)

Realizar el
balance de
materia por
companenie
Bx(t+1)=p*{L-e)*B{l
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