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INTRODUCCION

La cantidad de residuos solidos originados como consecuencia de la creciente
actividad humana aumenta dia a dia. Se generan residuos agricolas, forestales,
industriales, urbanos, hospitalarios, radioactivos, etc..., cada uno con una probiematica

particular de gestion y posible aprovechamiento.

Los residuos forestales provienen principalmente de tratamientos selvicolas
(entresacas, podas y clareos), cortas y elaboracion de la madera, y los residuos agricolas
de podas de cultivos lefiosos (vifiedos, olivos, arboles frutales,...) y restos de cultivos
herbaceos. En Espaiia se producen méas de 16 millones de toneladas anuales de estos
residuos (CIEMAT, 1995). Por otra parte, los residuos solidos urbanos (RSU) son causa
de una creciente preocupacion de la sociedad, dado su progresiva generacion y el alto
coste que implica su eliminacion. En Espafia se generan alrededor de 14 millones de
Tm/afio (aproximadamente 1kg por habitante y dia). La produccion continua y el alto
valor energético que contienen tanio los residuos forestales y agricolas (14-25 MJ/kg)
como los urbanos (4-11 Ml/kg), hace que puedan ser aprovechados energéticamente.
Los recursos potenciales de ambos residuos en unidades de energia serian de 13°8

MTEP/afio para los residuos agricolas y forestales y de 1’2 MTEP/afio para los RSU
(IDAE, 1993).

La problematica de la gestion de los residuos industriales no se centra en ¢como
gestionarlos de forma que se aprovechen al maximo, sino en como reducir el coste de
su eliminacion para evitar que, sobre todo pequefias y medianas empresas, recurran al
vertido incontrolado por ser incapaces de hacer frente a un coste elevado para

deshacerse de sus residuos.
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La conversion en energia de la materia organica contenida en los residuos se
puede realizar por métodos térmicos (pirdlisis, licuefaccion, gasificacion o combustion)

y por métodos biologicos (fermentacion alcohdlica o fermentacion metinica).

La gasificacion termoguimica (proceso de oxidacion incompleta o parcial) es
una tecnologia bien conocida. Aplicada durante décadas para el aprovechamiento del
carbon como fuente de energia primaria y obtencion de gas de sintesis, esta tecnologia
es cien por cien aplicable a la gestion de residuos. Se consigue reducir el volumen de
residuo y al mismo tiempo aprovechar el poder calorifico del solido, obteniendo un gas

pobre con un poder calorifico de aproximadamente 5 MJ/Mm”.

La gasificacion termoquimica se puede clasificar dependiendo del tipo de
reactor (lecho fluidizado burbujeante o circulante, lecho mévil en paralelo o en
contracorriente...), de la presion de trabajo (atmosférica o a presion), del agente
gasificante (aire, vapor de agua, mezclas de vapor de agua y oxigeno o aire...), del
sistema de depuracion del gas (convencional, filtracion a alta temperatura, catalitica...),
etc... Entre todas estas posibilidades, la gasificacion en lecho fluidizado con aire y a

presion atmosférica parece ser la tecnologia mas factible de todas (Katofski, 1993).

Se ha publicado en estas dos Gltimas décadas importante informacion técnica y
cientifica sobre la gasificacion con aire en lecho fluidizado de diversos tipos de
biomasas (residuales o cultivos energéticos). Trabajos pioneros en este campo fueron el
de Studsvik (ahora TPS) en Nykoping, Suecia (Rensfelt, 1978), el de la Universidad
Técnica de Texas en Lubbock (Beck y Wang, 1980), el de la Umversidad A&M de
Texas en College Station (Hiler, 1982) y el de la Universidad de Twente en Enschede,
Holanda (van der Aarsen et al., 1982). Ademas de algunos trabajos no publicados por
ciertas compafiias como la sueca TPS AB, hay otros estudios que se engloban en este
campo con Informacién muy importante y suficiente para poder sentar unas bases fijas
aplicables a escala comercial. Estos trabajos son principalmente los realizados en el
Centro de Investigacion Tecnologico de Finlandia o VTT (Kurkela y Stiahlberg, 1992,
Kurkefa et al., 1992; Simell et al., 1992, ...), en la Universidad Libre de Bruselas

(Buekens y Schoeters, 1985, Maniatis et al., 1988}, en la Universidad de Hawaii en
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Manoa (Wang y Kinoshita, 1992; Kinoshita et al., 1994), en la Universidad de Zaragoza
(Corella et al., 1991 b), etc.

A pesar de esto, todavia quedan muchos detalles y resultados que mejorar, que
hagan el proceso aprovechable para la produccion eléctrica, mas eficaz energéticamente
y aceptable medioambientalmente. Por ejeraplo, ¢l gas que se obtiene del gasificador
estd formado principalmente por una mezcla de H,, CO, CO,, N,, H,O, CH; ¢
hidrocarburos ligeros. También contiene polvo, amoniaco, diversos hidrocarburos
pesados y aromaticos (denominados en general alquitranes) junto con trazas de otros
compuestos. Para aplicaciones posteriores del gas, éste debe ser limpiado
exhaustivamente al menos del polvo y los alquitranes. En esta parte del proceso es

donde todavia hay que realizar un esfuerzo de investigacion.

Si el gas va a ser utilizado para producir electricidad, el mejor sistema de
limpieza, para alcanzar altas eficacias en el balance global energético del proceso, es el
uso de lechos cataliticos a una temperatura cercana a la de salida del gasificador
(alrededor de 800°C). Dos ideas principales destacan actualmente como mas factibles
para su aplicacion. Una es el uso de dolomitas, calcitas o magnesitas calcinadas, que
son solidos baratos con actividad catalitica en la eliminacion de alquitranes a
temperaturas superiores a 800°C (Corella et al., 1991a). La otra es el empleo de
catalizadores de hidrocraqueo {Pedersen, 1994) o de reformado con vapor de agua.
Estos altimos, basados en niquel, son los mas estudiados en el mundo y parecen ser los

mas eficaces para aplicaciones comerciales futuras.

Las dolomitas calcinadas (Ca0-MgO) y otros solidos relacionados, han dado
muy buenos resultados al ser probados como solidos cataliticos en este proceso.
Ademias del trabajo pionero de Peters et al. (Yeboah et al. 1980, Ellig et al. 1985,
Boronson et al. 1989), se¢ ha realizado un importante trabajo de investigacion en este
area en la Universidad de Nancy en Francia (Donnot et al. 1988, Magne et al. 1990),
KTH (Sjostrom et al., 1988; Taralas et al., 1991; Vassilatos et al., 1992) y TPS AB
(Aldén et al., 1988; Rensfelt y Ekstrom, 1989) en Suecia, VIT en Finlandia (Simell y
Bredenberg, 1990; Simell et al., 1992, 1993), BTG A.V. en Holanda y las Universidades



I. Introduccién 1.4

de Zaragoza y Complutense de Madrid en Espafia (Aznar et al., 1989; Corella et al.,
1988; Orio et al., 1997; Delgado et al., 1996, 1997).

El entramado reaccionante de la eliminacion de alquitranes sobre dolomitas
calcinadas no se conoce aun de forma exacta, pero al menos se sabe que incluye
reacciones de reformado con vapor y con CO, (reformado seco), craqueo térmico, con
vapor y con hidrogeno. Por esta razon, la actividad de la dolomita calcinada como
catalizador en la eliminacion de alquitranes va a depender de sus propiedades fisico-
quimicas y de la composicion de la atmoésfera gaseosa reactante. El contenido en vapor
de agua, hidrogeno y dioxido de carbono y la composicidn de los alquitranes en el gas
de entrada al lecho, van a afectar a la cinética global del proceso. En este trabajo se
estudia precisamente el efecto de la atmosfera reactante (incluyendo una inyeccion de
aire secundario en el lecho de dolomita), la composicion quimica y estructura porosa de

estos solidos, en su actividad catalitica.

Los catalizadores basados en niquel fueron utilizados por primera vez en
gasificacion de biomasa en el PNL de Richland, introduciéndolos en el mismo lecho del
gasificador (Mudge et al., 1985; Rei et al.,, 1986} observandose una rapida desactivacion
del catalizador por deposicion del char, ademas de producirse su erosion en el lecho
fluidizado. Tras esta experiencia, se empezé a estudiar un proceso en dos etapas en el
que el catalizador se sitia en una etapa posterior y separada del gasificador (Elliot y
Baker, 1986; Baker et al., 1985 y 1987; Mudge et al., 1988;...). Ademas del trabajo
realizado en los Estados Unidos (Gebhard et al, 1994; Paisley y Gebhard, 1995;
Kinoshita et al., 1995), el mayor esfuerzo en tnvestigacion y desarrollo de tecnologia
aplicada al uso de catalizadores de niquel en la gasificacion de biomasa, se estd

llevando a cabo en Europa, principalmente a cargo de dos grupos: el VTT de Finlandia

y la UCM en Espaiia.

En el centro finlandés VTT, E. Kurkela, P. Simell y colaboradores han
publicado importantes y buenos resultados sobre la descomposicion de alquitranes con
catalizadores de niquel (Simell y Bredenberg, 1990; Leppaléhti et al. 1991; Simell et
al., 1992, 1994; Simell, 1996), aunque algunos importantes detalles referidos a los
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catalizadores empleados quedan sin conocerse, debido a los estrictos acuerdos de

confidencialidad que mantiene con las empresas manufactureras.

Por otro lado, Corella, Aznar y colaboradores comenzaron a mediados de Jos
ochenta a estudiar estos catalizadores en etapas posteriores al gasificador (Corella et al.,
1991a,b; Aznar et al., 1992, 1993) en una planta piloto similar a la usada en el PNL, en
la que se gasificaba con vapor de agua como agente gasificante. Se obtuvieron
conversiones de alquitranes superiores al 99°9%, con tiempos espaciales muy bajos
(velocidades espaciales superiores a 10.000 h™"). Estas conversiones tan altas se
conseguian junto con una rapida desactivacion del catalizador ya que la concentracion
de alquitranes a la entrada era excesivamente alta. Se demostroé que concentraciones por
encima de 2-5 g/Nm’ provocan una rapida desactivacion del catalizador. Esto fue
seguramente la causa del fracaso de la instalacion MINO de Suecia, aunque en su
momento se achacé a la desactivacion del catalizador por azufre (Blackader y Rensfeit,
1984).

Para evitar esta rapida desactivacion, Corella y cols. decidieron usar un lecho
guarda intermedio entre el gasificador y el lecho catalitico. Por ello, en este trabajo se
estudia el efecto del catalizador de reformado de hidrocarburos en una tercera etapa,
usando como etapa intermedia un lecho de dolomita calcinada, de tal forma que la

concentracion a la entrada del lecho catalitico sea siempre inferior a 2 g/Nm’.

Nota al lector: En la presente memoria se usan los términos en inglés “throughput”,
“freeboard” y “bulk” que, aunque tienen traduccion al espafiol, se ruega comprension y
aceptacion de su uso aqui. Se puede argiiir que en ¢l trabajo diario se han usado tan

frecuentemente que ha resultado imposible prescindir de ellas al escribir esta memoria.
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OBJETIVOS

Este trabajo se financiéo fundamentalmente por el Programa Europeo AIR de
Investigacion sobre la Biomasa como fuente de energia alternativa y tenovabie,
Programa especifico de la Unidén Europea en el dmbito de la Agricultura y la
Agroindustria. Mas concretamente dentro del Proyecto AIR titulado: “Thermochemical
Biomass Gasification : Upgrading of the Crude Gasification Product Gas” (Gasificacion
Termoquimica de la Biomasa: mejora de la calidad del gas producido). Este proyecto,
como su titulo indica, consiste en la mejorar la calidad del gas obtenido por gasificacion
de biomasa, eliminando los contaminantes presentes y consiguiendo un poder calorifico

adecuado para su posterior utilizacion.

El objetivo concreto de la Universidad Complutense en este proyecto consistia
en adecuar el gas para la posterior obtencion de electricidad en turbinas de gas, motores
diesel, etc. Para ello se debia utilizar un sistema de depuracion catalitica en caliente,
empleando diferentes solidos cataliticos en lechos situados después de la salida del gas

del gasificador.

Los objetivos concretos del trabajo que aqui se presenta son:

- Caracterizacion (composicion quimica, propiedades fisicas y estructura porosa) de las

dolomitas y los catalizadores de niquel que han sido usados en el proceso.

- Realizacion y ejecucion de un programa de cdlculo en el que se tengan en cuenta todas

las variables puestas en juego en el proceso de gasificacion y limpieza catalitica del gas.

- Hacer un estudio en profundidad del efecto de las dolomitas calcinadas sobre

diferentes variables importantes en el proceso de gasificacion de biomasa con aire.
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- Estudiar el efecto sobre variables del proceso de cada una de las cuatro dolomitas
estudiadas, para buscar posibles diferencias entre ellas que se puedan relacionar con sus

variaciones en la composicion quimica y/o estructura porosa.

- Calculo de los parametros de la ecuacion de Arrhenius para la reaccion de eliminacion

de alquitranes con cuatro dolomitas calcinadas.

- Estudiar el efecto que tiene la introduccion de una pequefia corriente de aire en el
lecho de dolomita, sobre la actividad de ésta en la eliminacion de alquitranes y sobre la

composicion final y poder calorifico del gas.

- Estudiar las diferencias de actividad existentes entre dos grupos distintos de
catalizadores de reformado de hidrocarburos (ambos basados en niquel): 1°)

catalizadores de reformado de gas natural y 2°) catalizadores de reformado de naftas.

- Estudiar como afecta en la actividad de los catalizadores de niquel su estructura

porosa y composicion quimica.

- Hacer un estudio comparativo de la actividad para la eliminacion de alquitranes de

cuatro catalizadores comerciales de reformado de naftas.

- Célculo de los parametros de la ecuacion de Arrhenius para la reaccion de eliminacion

de alquitranes con catalizadores de reformado de naftas.
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INSTALACION EXPERIMENTAL

La instalacidn utilizada para los experimentos de gasificacion de biomasa se¢
muestra en la figura 3.1. Su capacidad de procesado es de 0.3 a 2.4 kg/h de biomasa.
Corresponde a una planta escala “bench” o planta piloto pequefia. Anteriormente se
habia utilizado como planta de incineracion para estudiar la limpieza catalitica (con
catalizadores de oxidacion total) de los gases contaminados provenientes de la
combustion de residuos, pero esta planta no estaba disefiada para la incineracion. Para
un caudal pequefio de residuo por unidad de tiempo, la velocidad de los gases era tan
alta en el incinerador que se elutriaba gran parte de la arena del lecho (solido
coadyuvante). Por el contrarie, para la gasificacion, el disefio es aceptable, pues ¢l
volumen de agente gasificante es mucho menor. En ella se obtuvo mucha experiencia

en su manejo v buenos resultados que constituyeron la Tesis Doctoral de 1. Narvaez
(Narvaez, 1996).
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Figura 3.1.- Instalacién de tres etapas para la gasificacién de biomasa en lecho fluidizado con depuracién exhaustiva de los gases.
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3.1. UNIDADES DE LA INSTALACION.

3.1.1. Alimentacién de reactivos

3.1.1.1. Biomasa alimentada: serrin de pino (pinus pinaster)

Para todos los experimentos que se presentan en este trabajo se ha empleado serrin

de pino como biomasa. Se adquirié en dos remesas diferentes. Aun pudiendo ser de

origen diferente, su composicion (determinada por analisis de CNH) es tan similar que

se puede considerar constante para todos los experimentos. Se hicieron varios analisis

de CNH por cada remesa, obteniéndose los resultados que aparecen en la tabla 3.1

Tabla 3.1. Analisis del contenido en C, N, H y O del serrin de pino utilizado.

|1 2

Muestra Valor Formula
3 4 5 6 7 medio empirica

% C 49.65 50.71 48.87 54.48 51.25 50.35 49.65 50.7 Carbono 42

% H 6.17 6.11

578 645 6.11 601 575 6.1 Hidrégeno 6.1

% N 027 027 026 037 026 029 03 0.29 Nitrogeno  0.021
% O 4391 4291 4509 387 4238 4335 443 429 Oxigeno 27

J

Antes de introducirlo a la tolva, se somete a un pretratamiento de tamizado y

ajuste de la humedad. En la tabla 3.2 se muestran las caracteristicas principales de este

serrin, en las condiciones en que se utilizo.

Tabla 3.2. Caracterizacion del serrin de pino empleado

GRANULOMETRIA -4 +0,80 mm

ANALISIS INMEDIATO, % peso Materia volatil 74-76 %
Carbono fijo 12-13 %
Cenizas 0,5-1,2 %

ANALISIS ELEMENTAL, % peso Carbono 50,7 %
Hidrégeno 6.1 %
Oxigeno 42,9 %
Nitrogeno 0.29 %

PODER CALORIFICO INFERIOR 18,0-18,4 MJ/kg
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La biomasa se alimenta desde una tolva con capacidad para unos 8 kg de serrin. La
inclinacion de las paredes es de 10°, lo que permite una caida del serrin sin atascos. Aun
asi se construyo un tabique deflector de metacrilato para evitar la formacion de posibles
puentes o bovedas dentro de la totva, que pudieran dificultar ei flujo continuo det serrin.
Una de las paredes de la tolva tiene una mirilla para, ademds de poder visualizar el

nivel del serrin, observar la posible formacién de los citados puentes.

E] transporte de la biomasa de la tolva al gasificador se fleva a cabo mediante dos
tornillos sinfin. El primero, con un angulo de inclinacion de unos 20°, dosifica la
alimentacion por medio de un variador de la frecuencia eléctrica. El segundo, situado
justamente debajo del primero, introduce la alimentacion al gasificador ripidamente.
Para conseguir este sistema, se utilizan dos motores independientes. El que mueve el
tomillo dosificador, de 40 rpm y el que mueve el tornillo alimentador, de 550 rpm.
Ambos tienen una potencia de 245 W. De esta forma se consigue que el tiempo de
residencia del serrin en el tornillo alimentador sea muy corto, evitando su posible
pirdlisis antes de llegar al lecho del gasificador. Ademas, para evitar esta posibilidad, se
disefio un cambiador de calor de doble paso y refrigerado por agua, sobre el mismo tubo

de alimentacion.

Para facilitar el flujo del solido en la tolva, en su parte inferior hay unas aspas que

giran al mismo ritmo que el tornillo dosificador ya que estan movidas por el mismo

motor.

Con el fin de evitar que el gas introducido al gasificador circule por los tornilios
hacia la tolva, se mantiene a ésta con una ligera sobrepresion respecto al gasificador.
Para ello se introduce una cantidad de nitrégeno por su parte superior tal, qgue mediante
un lazo de control, se consiga una sobrepresion de 2 6 mas mm Hg en la tolva respecto

al gasificador.

Los factores que pueden influir en la alimentacion de la biomasa al gasificador son:
- velocidad de giro del tornillo dosificador
- tamafio de particula del serrin (intervalo de tamizado)

- humedad del serrin
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- sobrepresion en la tolva, respecto al gasificador

- formacion de puentes o cupulas del serrin en la tolva

- frecuencia de golpes y/o vibracion en la tolva para romper las posibles ctpulas
y/o puentes formados

- peso del serrin sobrante en la tolva

En una primera aproximaciéon al caudal real se hizo el calibrado del tornillo
dosificador sin conectar el sistema de alimentacion al gasificador, es decir, con la
instalacién parada. La aproximacion de este calibrado era muy mala ya que hay algunos
factores de los citados antes, que no aparecen con la instalacion parada y si lo hacen
con ella en funcionamiento, como p.ej. la sobrepresion y las vibraciones en la tolva. Por
ello se decidié realizar un nuevo calibrado, pero a partir de datos experimentales reales,
es decir, con la instalacién en marcha. En los primeros experimentos e€ra necesario
golpear la tolva con cierta frecuencia para conseguir un flujo continuo de biomasa. A
partir del experimento 7, se observo que se podia conseguir una vibracion constante de
la tolva colocando en una posicién determinada la cadena que comunica el motor con el
tornillo alimentador. De esta manera la alimentacion era ininterrumpida sin necesidad
de golpear la tolva. Al representar el caudal de serrin frente a las revoluciones por
minuto del tornillo dosificador y dejando la humedad del serrin como parametro, se
demostré que a mayor humedad del serrin mayor serd su caudal, probablemente por el
aumento de densidad de éste. Aun asi, existen pequefias diferencias (alrededor de un

10% de error) entre el valor de caudal de serrin previsto por el calibrado y el caudal

real.

3.1.1.2. Agentes gasificantes

El aire ha sido el agente gasificante principal. Este se obtiene de la linea de aire
comprimido del laboratorio. Previo filtrado y secado, se introduce a través de un
serpentin por fa parte inferior del gasificador. El serpentin estd sometido a la
calefaccion de un horno de 2 kW de potencia. El aire también se puede introducir como
aire secundario en la zona inferior del freeboard del gasificador a través de una vaina

con un difusor en un extremo y soldada por el otro a la tapa superior del gasificador.
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Ademds del aire, el agua proveniente de la humedad del serrin también actia como
agente gasificante. Esta humedad varia dependiendo de una u otra muestra de serrin.
Por ello es preciso hacer un calculo previo de la humedad presente. A veces, para poder
estudiar el efecto del vapor de agua en la produccion de alquitranes y en la actividad de
los catalizadores, se altera de forma controlada la humedad del serrin, alcanzéndose
humedades de mas del 25%. Modificando la humedad del serrin para valores entre 0 y
25%, podemos obtener una composicion de agente gasificante en la cual ¢l contemdo

en vapor de agua oscila entre 0 y mas del 30%.

3.1.2, Gasificador

El gasificador es la unidad mas importante de la planta; es el que va a permitir
obtener un gas real de gasificacion y sobre el que se va a actuar para estudiar las
variables fundamentales del proceso. Estd construido en acero inoxidable refractario y
tiene dos partes bien diferenciadas: el lecho y el “freeboard”. El lecho es un tubo de 500
mm de altura y 60 mm de diametro interno. El freeboard, soldado en la parte superior
del lecho, es un ensanchamiento del tubo con 120 mm de didmetro interno y 200 mm de
altura vy tiene la funcion de evitar la elutriacion de las particulas fluidizadas en el lecho,
ya que se disminuye mucho la velocidad del gas. Ademas se aumenta el tiempo de
residencia del gas actuando como una camara de postgasificacion si la temperatura
fuera suficientemente elevada, lo cual se puede conseguir con una entrada de aire

secundario.

Para la correcta distribucion del aire primarto (en el lecho del gasificador), se
dispone de una campana de borbotec construida en acero inoxidable refractario de 40
mm de base y con ocho taladros por ios que se distribuye el aire caliente. Una campana
similar de 15 mm de base y umida por una sonda soldada a la tapa del gasificador, se

utiliza para la distribucién mas o menos homogénea del aire secundario.

La alimentacion de biomasa tiene lugar en la parte inferior del lecho a 30 mm sobre
la campana borboteadora, por donde tiene entrada el tornillo alimentador, cuyo extremo

queda exactamente a la altura de la pared interna del gasificador.
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Dentro del gasificador se miden temperaturas en tres puntos diferentes: en la parte
infertor del lecho, al final del lecho-comienzo del freeboard o salida de aire secundario
y en la parte superior del freeboard. Ademas se registra la presion en el lecho y en el
freeboard. Para ello se utilizan sondas de acero inoxidable refractario de '%4” de
diametro externo, soldadas a la tapa del reactor, con {a longitud necesaria para alcanzar

la altura requerida de toma de datos.

3.1.2.1 Sélido coadyuvante de fluidizacion: arena silicea

Para mejorar las condiciones de fluidizacion en el gasificador, se introduce en el
lecho del mismo arena silicea como solido coadyuvante. La arena se llama arena de

Arija y tiene Ja composicion y caracteristicas fisicas que se muestran en la tabla 3.3.

Tabla 3.3.- Propiedades fisicas y composicion de la arena silicea

CARACTERISTICAS FISICAS

Granulometria -500 +320 mm
Densidad aparente 1,5 glem’
Densidad real 2.6 giem®
ANALISIS QUIMICO (% peso)

Si0, 99.5
AlLO; 0,25

K,;0 + Na,O 0,10

Ca0 + MgO 0,02
Fe,0; 0,06

3.1.3. Filtro metalico/ceramico

A continuacion del gasificador se instal6 un filtro metalico para separar los solidos
elutriados y el residuo carbonoso obtenido en la gasificacion. Este filtro es de acero

inoxidable sinterizado y poroso (10 micras de tamafio nominal de poro) y una superficie

externa de 1000 cm’.
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A partir del experimento n°23 inclusive, se sustituyé este filtro metalico por un
filtro de lana ceramica. La razon de este cambio se expondra en capitulos posteriores.
Este nuevo filtro fue disefiado de tal forma que su superficie externa fuera lo mas

grande posible y la pérdida de carga que éste produce fuera lo mas baja posible.

Tanto con el filtro metalico como con el nuevo filtro se toman datos de temperatura
en tres puntos diferentes del mismo, para poder mantener una temperatura media
superior a los 400°C y asi evitar condensaciones de alquitranes que taponarian los poros

atascando la planta.

3.1.4 Reactores de depuracién del gas

3.1.4.1 Reactor para el uso de dolomita

Este reactor, situado a continuacion del filtro, es la primera etapa de la limpieza
catalitica del gas. Estd construido en acero inoxidable refractario y la unica diferencia
respecto al gasificador en cuanto a dimensiones, es que su parte superior o “freeboard”
es mas ancha: 160 mm de diametro interno. La distribucion del gas se realiza de la

misma forma, con una campana borboteadora de igual disefio.

Se toman medidas de temperatura ¢n el lecho y en la pared interna. La altura de
esta medida es variable puesto que los termopares, dispuestos dentro de unas vainas
metalicas, no estan fijos. Esto permite hacer barridos o perfiles longitudinales de
temperatura en el reactor. La toma de presién se hace a través de estas vainas, por las
que al mismo tiempo que se aplican purgas de nitrogeno para evitar fa circulacion de

gases de reaccion a su través.

3.1.4.2 Adsorbedor

Esta vasija, construida en acero inoxidable refractario, tiene 80mm de diametro
interno y 600 mm de altura en el lecho y su parte superior o “freeboard” tiene 160 mm
de didmetro interno y 200 mm de altura. El gas entra por la parte inferior a través de

una campana borboteadora igual a las anteriores. Se utilizé6 en los primeros
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experimentos, en los que se estudio la adsorcion de los contaminantes sobre coque de

lignito activado y sobre sepiolita.

3.1.4.3 Reactor catalitico

A partir del experimento G-9 se introdujo €l estudio del efecto de catalizadores de
reformado de hidrocarburos, sustituyendo el reactor de 80 mm de didmetro interno de
lecho por otro de disefio similar pero de diferentes dimensiones: 600 mm de altura por
42 mm de diametro interno para ¢l lecho y 212 de altura por 86 mm de diametro interno
para el “freeboard”. Este cambio en dimesiones se debid a que el proceso de reformado
con catalizadores de Ni necesita un tiempo de contacto del gas muy inferior al necesario

para el proceso de adsorcion con carbones activos u otros solidos adsorbentes.

Todos estos reactores presentan sondas metalicas de '4” soldadas a la tapa superior
para introducir los termopares que midan la temperatura en el centro y en la pared
interna del lecho, ademas de la presion en el centro del lecho. Los termopares no estan

fijos y por ello también permiten realizar perfiles de temperatura a lo largo del reactor.

3.1.5. Instrumentacion: caudalimetro, tuberias y calefaccién

A la salida, antes de expulsar los gases por la chimenea, el gas atraviesa un
contador de gases para medir el volumen de gas producido por la planta en cada
experimento. Es un aparato marca Schlumberger con un caudal méaximo de 2.5 m’/h, y

un caudal mimimo de 0.016 m*/h.

Las distintas unidades de la planta van unidas por tuberias de 17 y éstas entre si por
racores estandarizados o bridas locas. Dado que en ¢l conjunto de la instalacion las
tuberias tienen una gran longitud, los gases permanecen bastante tiempo en su interior.
Esto eleva la importancia de los puntos frios en la pianta, que se ha solucionado con un

sistema de calefacciéon de tuberias.
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El sistema de calefaccion del conjunto de la instalacion es eléctrico. Para calentar
los reactores se utilizan hornos eléctricos de 2 a 7 kW de potencia cada uno. Para el

resto de aparatos y tuberias se utilizan resistencias eléctricas.

El lecho del gasificador, donde la temperatura oscila entre los 700°C y 850°C, esta
calentado por un horno de 4 kW de potencia maxima. Ademas en su parte inferior hay
un serpentin gue esta calentado por otro horno de 2 kW de potencia maxima, con la

intencion de precalentar el aire de reaccion.

El reactor con dolomita, con el que se ha trabajado a temperaturas del lecho

superiores a 900°C, esta calentado por un horno de 7 kW de potencia maxima.

El tercer reactor trabaja a temperaturas mayores o menores dependiendo del solido
introducido en su interior. Cuando se trabajé con solidos adsorbentes, con los que la
temperatura debia ser lo mds baja posible, pero siempre superior a los 150°C para evitar
la condensacion de agua, solo se necesitaba una resistencia en la parte supenor del
lecho para evitar un descenso brusco de ia temperatura. Al trabajar con catalizadores,
cuya temperatura optima de trabajo oscila entre 650°C y 800°C, se utiliza un horno en la

zona de lecho de 4 kW de potencia maxima.

El filtro ha de estar a una temperatura superior a los 500°C para evitar la
condensacion de alquitranes que taponaria los poros. Para alcanzar esta temperatura se
utilizan dos resistencias metalicas flexibles de 1 kW dispuestas en serie. Las tuberias
entre reactores y las de toma de muestra, estan calorifugadas por resistencias flexibles

de 300 W cada una y controladas por reostatos.

Normalmente, a excepcidn de estas ultimas resistencias, no deberia ser necesario
utilizar toda la potencia disponible en los hornos para alcanzar las temperaturas
previstas. Por el contrario, si esto no se cumple, se debera a una importante pérdida de

calor por las paredes de la instalacion que habria que optimizar.

Al ser un caudal tan pequeiio el que se produce en la planta (de 20 a 30 I/min), no
es necesaria la instalacion de un quemador a la salida. Por ello, tras el caudalimetro, se

alarga un tubo ancho de polivinilo que se saca al extertor del laboratorio.
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3.1.6. Sistema de control

El buen funcionamiento de la planta, manteniendo las variables de operacion en los

valores requeridos u oscilando minimamente, requiere un sistema de control adecuado.

Aunque el montaje y construcciéon de los equipos de control automatico se realizo
mediante un contrato con el ICP del CSIC, los estudios de disefio, ubicacion de lazos de
control, acondicionamiento de sefiales, adaptacion del sistema, puesta a punto,
caltbracion de equipos, tendido eléctrico, etc.. se han llevado a cabo por nuestro equipo

investigador.

Los puntos de medida y de control de temperaturas y presiones se muestran en
las figuras 3.2 y 3.3 respectivamente. El sistema de control dispone ademas de una
adquisicion digital de todas las vaniables de operacion, asi como de las sefiales

provenientes del analisis continuo de gases.
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3.2. SISTEMAS ANALITICOS

3.2.1. Gases

El analisis de algunos gases se realiza en continuo. El aparato que se utiliza para
ello es un RAC de andlisis en continuo compuesto por dos analizadores Binos de CO y

CO; y un anahizador total de hmdrocarburos.

Por otro lado también se realiza el andlisis de los gases en discontinuo
empleando hasta el experimento G-30 un cromatografo Hewclett Packard modelo HP
5790 A, provisto de las columnas Carbosieve SII y Molecular Sieve 5D y un detector de
conductividad térmica (TCD). A partir del experimento G-31 se empleé un
cromatografo Hewclett Packard modelo HP 6890 con el que se desarrolld un sistema de
analisis mucho mas rapido y eficaz y que sera explicado en el apartado V.2.2. Este
cromatografo viene provisto de las columnas empaquetadas Molecular Sieve 13X 60/80
y la Porapak QQ, un detector de conductividad térmica (TCD) y un detector de iomzacion
de llama (FID).

3.2.2. Condensados

Para el analisis cuantitativo de los alquitranes se utiliza el analizador de carbon

organico total (T.0.C. Analyser), LECO CHN 600, segiin norma ASTM.

Para su analisis cualitativo se dispone de un detector de ionizacidn de llama en el
cromatografo Hewclett Packard modelo HP 6890 adquirido en la etapa final de la
investigacion. Hasta entonces los analisis cualitativos se han llevado a cabo gracias a la
colaboracion de los laboratorios analiticos de los socios del proyecto europeo en que se

engloba este trabajo de investigacion.

3.2.3. Serrin v Residuo Carbongso

Se han llevado a cabo muchos analisis del contenido en carbono, nitrogeno e

hidrégeno del serrin, del char y del coque depositado sobre la superficie de los sélidos
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cataliticos usados en los experimentos, con un analizador (CNH Analyser) de los

servicios centrales de la UCM.,

3.2.4. Sistema de muestreo de gases y condensados

La toma de muestra es siempre un punto esencial en cualquier proceso
experimental. De ella dependera que los analisis posteriores y el estudio de los
resultados obtenidos sean confiabies o no. Desde que esta planta Ileva en
funcionamiento, ¢s en la toma de muestra de condensados donde mas cambios se han

efectuado.

Esta y el muestreo de gases se llevan a cabo en tres puntos de la instalacion: tras
el filtro, tras el segundo reactor y tras el tercer reactor segin se observa en el esquema

de la instalacion (figura 3.4).

En estos puntos, el sistema es el esquematizado en la figura 3.5: el gas sale por
una tuberia calorifugada de 1/4 de pulgada de diametro externo; pasa a través de cuatro
borboteadores de 150 ml de volumen y 250 mm de altura, en los que condensan todos
los alquitranes y vapor de agua que contenga el gas. Para conseguir esto, los cuatro
frascos lavadores han de estar sumergidos en un bafio de hielo y sal para que €l gas se
enfrie suficientemente. Se ha llegado a medir una temperatura del gas a la salida del
cuarto frasco, de -4°C. A la salida de ¢ste, se alarga un tubo de polivinilo hasta la
entrada de un ampolla de vidrio de 1 litro de capacidad, donde discontinuamente Se van
tomando muestras gaseosas. El caudal de gas que circula por el ststema se controla con

un rotametro instalado entre los frascos lavadores y la ampolla.
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Figura 3.4.- Toma de muestra de gases y condensados.
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CARACTERIZACION DE LOS
SOLIDOS EMPLEADOS PARA
LA LIMPIEZA DEL GAS

En este capitulo se estudian las caracteristicas principales de los tres solidos que han
sido usados y estudiados en el proceso: coque de lignito, dolomitas y catalizadores
comerciales basados en niquel. En los apartados que siguen se ha intentado responder a las
preguntas sobre el origen, composicidn y caracterizacion de estos solidos. Se ha puesto un
énfasis especial en conocer las diferencias entre los distintos tipos de dolomitas y
catalizadores. ;Existen diferencias claras en la composicion y estructura de las dolomitas
que pudieran afectar a su actividad como so6lidos cataliticos del proceso de eliminacion de
alquitranes? ;Qué diferencias presentan los catalizadores comerciales de reformado de
naftas frente a los catalizadores de reformado de hidrocarburas ligeros? [Qué
caracteristicas de composicion y estructura son necesarias en cada uno de ellos para su
mejor rendimiento en este proceso? ;COmo se relaciona su estructura porosa con el

objetivo para el cual fueron fabricados?
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4.1. COQUE DE LIGNITO

4.1.1. Origen

El coque de ligmto empleado en este trabajo proviene del lignito de la cuenca del Rhur
en Westfalia. Fue desarrollado para su empleo en procesos metalurgicos y desde hace 18 afios
es producido por la empresa alemana Rheinbraun AG. Las condiciones a [as que se ie somete
para su coquizacion conducen a un carbén de bajo precio y con propiedades analogas a las del
carbon activo, que le aseguran un puesto en el campo del medio ambiente como adsorbente
para la limpieza de gases contaminados (aunque también se emplea para tratamiento de aguas
residuales). El uso del coque de lignito se esta generalizando cada vez mds a nivel industrial
como adsorbente de sustancias contaminantes que pudieran ser emitidas a la atmésfera,

principalmente por incineradoras de residuos.

El coque de fignito es muy eficaz como adsorbente de primera calidad para casi todas

las sustancias nocivas comao:

- dioxido de azufre

- acido clorhidrico y flaorhidrico

- metales pesados

- dioxinas, furanos (cloradas/os o bromadas/os) y demas compuestos organohalogenados.
- compuestos organicos volatiles {VOCs)

- hudrocarburos poliaromaticos (PAHs)

- sustancias olorosas

4.1.2. Elaboracién v Activacién

Este coque proveniente del lignito se diferencia en su preparacion y en sus propiedades
del coque de hufla. Tras un triturado y secado previo, el carbon se somete a un secado
exhaustivo y a la coquizacién en los llamados “hornos de hogar”, de donde recibe su nombre
Herdofenkoks (“coque de homo de hogar”). Este procesado se lleva a cabo en la fabrica

Fortuna-Nord, proxima a la ciudad de Coloma. Alli hay actualmente dos hornos de
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coquizacion y se prevee la construccion de un tercero, debido al aumento de demanda del

producto.

Los fragmentos de carbon llegan de la mina a cielo abierto con un didmetro de hasta
500 mm y con una humedad del 52 al 62 por ciento. Para conseguir las condiciones adecuadas,
el carbon sufre una primera etapa de “tratamiento humedo™ y una segunda de “tratamiento
seco”. En la primera, maquinas quebrantadoras, trituradores de martillos y maquinas
tamizadoras, desmenuzan el carbon en diferentes fracciones. La fraccion superior a 6 mm se
aparta y sirve para las propias centrales térmicas de la fabrica. A Ja etapa de tratamiento seco
se lleva tinicamente la fraccion de tamaiio entre 0 a 6 mm, es decir, 15000 toneladas diarias.
Con este tratamiento se disminuye la humedad hasta el 12-18% utilizando unos secadores

cilindricos rotatonios.

La etapa final es la de coquizacion. En ella se produce la activacion del carbon es
decir, adquiere sus propiedades como adsorbente, aumentando el numero y volumen de sus
poros. El carbon proveniente del tratamiento seco, con tamafio de particula inferior a 6 mm, se
trata en dos hornos de hogar. Estos hornos estan constituidos por platos giratorios (fabricados
por Lurgi A.G.) de 23 m de diametro. La alimentacion de carbon se realiza por dos extremos
del hormo. El movimiento circular del plato y las palas que remueven el carbon, hacen que éste
sea transportado lentamente hacia el centro del horno donde permanece, a una temperatura de
aproximadamente 950°C y durante un tiempo de unos 45 minutos, en atmdsfera reductora.
Bajo estas condiciones de coquizacion se elimina el agua y las sustancias volatiles que
contiene el carbon. Estos gases, todavia combustibles, son quemados en una cdmara de
combustion con su correspondiente aprovechamiento energético. El coque formado es
sometido a un sistema de enfriamiento con agua y aire a 50°C. A la salida de los hornos el

coque es tamizado y clasificado en tres tamafios comerciales diferentes:

- coque en polvo <04 mm
- coque muy fino -1,5 +0 mm

- coque fino -5,0+1,25 mm
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4.1.3. Composicion y propiedades fisicas

En la tabla 4.1 se muestra ia caracterizacion fisica y quimica det coque.

Tabla 4.1.- Propiedades fisicas y quimicas del coque de lignito

ANALISIS INMEDIATO (%peso) PROPIEDADES FISICAS
Humedad 0,5 - 3
Cenizas 90 Densidad real, g/cm 1,85
Volatiles 3,0 Densidad aparente, g/cm3 0,95
Carbono fijo 875 o o2

ANALISIS ELEMENTAL (%peso) Superficic BET, m'/g 300
Carbono 88.5 Microporos, cm’ /g 0,16
Hidrogeno 0.4 p
Oxigeno 11 Mesoporos, cm'/g 0,33
Nitrégeno 0.4 Voltmen total, cm’g 0,62
Azufre 0,5

La estructura porosa de este carbon coquizado se caracteriza principalmente por su
macro- y meso-porosidad, proporcionandole una superficie especifica de 300m’g. Este valor
es muy inferior al de los carbones activos tipicos (1000-1200 m”/g) que tienen un radio de poro

mucho menor.
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4.2. DOLOMITAS

4.2.1 Origen y composicion quimica

Se han estudiado cuatro dolomitas de diferentes origenes y companias. Las minas
de donde provienen distan al menos 300 km entre ellas. Para distinguirlas se les ha
asignado un nombre y una abreviatura que se seguira a lo largo de esta memona y que se

corresponde con su origen de la siguienta manera:

NOMBRE (abreviatura) ORIGEN (Compaiiia y localizacién geografica)
Dolomita del Norte (DN) Dolomitas del Norte. Bueras, Cantabria
Dolomita de Chilches (DCh) Caplansa. Chilches (Pefia Negra), Castellon
Dolomita de Malaga (DM) Prodomasa. Coin, Malaga

Dolomita de Sevilla (DS) Minera del Santo Angel. Gilena, Sevilla

Las rocas alcalinotérreas, y concretamente las dolomitas, en su forma natural no
son activas en este proceso. Es necesario calcinarlas hasta la formacion del oxido de

calcio y magnesio que si son activos en la reaccion del craqueo de alquitranes.

La calcinacion tiene lugar en dos etapas. En fa primera, a temperaturas de 380 a
510°C, tiene lugar la decarbonatacion de la magnesita. En la segunda, a temperaturas de
500-850°C, se decarbonata la calcita. La temperatura de esta segunda etapa depende de la
presion parcial del CO, en el medio. Para asegurar la decarbonatacion total de la roca,

conviene calcinar a 880-900°C durante 1 hora en corriente de N> (Delgado J., 1995).

Las compafiias explotadoras realizan periddicamente andlisis quimicos de estas
dolomitas. Los andlisis de composicion quimica media de las dolomitas calcinadas se

muestran en la tabla 4.2.
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Tabla 4.2- Caracterizacién quimica de las dolomitas usadas.

Origen Norte Chilches Malaga Sevilla
(% peso)
Ca0 322 29.7-31.3 30.6 30.5
MgO 18.7 17.5-19.0 212 215
Fe, 03 0.12 0.74-0.80 0.01 0.01
CO, 45.5 47.4 473 472
. ALO, 0.06 1.19 0.40 0.60
MnQO 0.09 0.04 n.d. n.d.
Na,O 0.01 0.05 nd n.d.
K,0O 0.01 0.24 n.d. n.d

810, 33 32 n.d. n.d

La diferencia mds importante que se observa en la composicion quimica de estas
dolomitas es su contenido en hierro (6xido de hierro). Tanto la dolomita de Malaga como
la dolomita de Sevilla (ambas de color blanco), apenas presentan Fe,O; en su estructura.
Por otro lado, las dolomitas Norte y Chilches, sobre todo esta Gltima, ya presentan algo de

hierro v una coloracion rosada (la primera) y gris rosacea (la segunda).

4.2,2. Caracterizacion fisica y estructura porosa

Para realizar una caracterizacion fisica fiable y debido a la heterogeneidad de estos
minerales, es esencial hacer una toma de muestra correcta. Para ello se cogié una muestra
de 1 kg de cada dolomita. Una vez molidas, las muestras se tamizaron para un tamafio
entre 2.0 y 1.0 mm. Estas fracciones se¢ introdujeron en un horno para ser calcinadas en
atmosfera ausente de CO,, a 900°C durante una hora. Hay que tener en cuenta que ¢l horno
no alcanza la temperatura de 900°C al momento y que tampoco se enfria al instante, sino
que existe un periodo de tiempo de 3 horas aproximadamente durante el cual, ia dolomita
es sometida a temperaturas superiores a los 500°C. A esta temperatura ya tiene lugar la
decarbonatacion de la calcita. Una vez acabada la operacion de calcinacion, la dolomita se

introduce en recipientes cerrados para evitar la recarbonatacion y humidificacion.

Estas muestras representativas de cada tipo de dolomita son analizadas por adsorcion
con N; y porosimetria de mercurio. Los resultados obtemidos directamente por los

instrumentos de analisis (ASAP 2000 y 9320 Poresizer) se resumen en la tabla 4.3
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Tabla 4.3 - Caracterizacion de la estructura porosa de las dolomitas usadas, por adsorcion

de nitrogeno y porosimetria de mercurio.

Meétodo Norte Chilches Malaga Sevilla
Superficie BET m'/g | 663  3.86 120 108
Area (microporos) » | 046 075 091 082
Adsor. Area (poros 17-3000 &) » 7587 3439 1820 1820
N, Volamen (poros 17-3000A)  cm’/g| 0.024 0009 0070 0.069
Volamen (microporos) » 310" 310 410" 3107
Dismetro medio de microporo A 95 74 144 154
1 rea total de poro mg | 9.9 5.4 16.1 17.7
Volimen total de intrusion em'/g| 041 040 034 034
Porosim. | Diam. medio de poro (4V/A) A 1630 2940 850 760
Hg | Densidad (bulk) giem’ | 135 138 152 LS5]
Densidad (skeletal) giem'| 298 303 316  3.09

Las isotermas de adsorcion-desorcion que se obtienen para las cuatro dolomitas son

exactamente iguales. En la figura 4.1 aparece la representacion de una de ellas.

50- L T o T T 1 ¥ L

40 —-+—— adsorcion

-—¥%—- desorcién

;
¥

304

SRR X XN g

1

20 -]

Volumen Adsorbido (cm?/g)

1 WK — K X KX Rl 1
0 - T ] T T T T T
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Presion Relativa (p/po)

Figura 4.1.- Isoterma de adsorcton-desorcion de la dolomita Norte calcinada.
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Se observa que la curva de adsorcion y la de desorcion son casi las mismas, es
decir, se solapan en la gran parte de su trayectoria. Esto indica que apenas existe

porosidad.

La distribucién de volumen de poros tanto por adsorcion con nitrégeno como por
porosimetria de mercurio se muestra en las figuras 4.2 y 4.3. Se observa que la estructura
porosa de las dolomitas Sevilla y Malaga son muy similares, con un didmetro medio de
poro de 9004 aproximadamente. Las dolomitas de Chilches y Norte presentan macroporos
de mayores diametros (entre 2000 y 40004) y volumen de poros algo mayores (0°42 y 0°41

cm’/g respectivamente) que las dolomitas Sevilla y Mélaga (ambas 0’35 cm’/g).

En las figuras 4.4 vy 4.5 se representa la distribucion de drea de los poros, que

también son muy importantes para la caracterizacion de los solides. De nuevo, las
dolomitas Malaga y Sevilla son muy similares. Los macroporos con un didmetro de poro

de 9004 son los que contribuyen de manera mas importante al area de poro.
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4.3. CATALIZADORES DE NIQUEL USADOS

Desde que Mond en 1889 (Mond L. et al. 1890) aplicara con acierto el niquel para
convertir hidrocarburos en hidrégeno en presencia de vapor de agua, el desarrollo de
catalizadores basados en niquel para la obtencion de hidrogeno o gas ciudad a partir del
reformado de hidrocarburos con vapor de agua, ha evolucionado mucho hasta nuestros
dias, obteniéndose catalizadores de niquel cada vez mejores, con mayor actividad y tiempo

de vida, mejores propiedades fisicas y resistencia quimica.

Se podrian usar otros metales como cobalto, platino, paladio, iridio, rutenio o rodio.
Aunque estos metales sean considerablemente més activos por unidad de peso que el
niquel, éste es mucho mas barato y suficientemente activo para Hevar a cabo efectivamente

el proceso.

La compaiiia ICI fue la pionera a comienzos de los afios 30 en el desarrollo de estos
catalizadores. En un primer momento ¢l catalizador fue desarrollado para utilizarlo en
plantas de reformado de gas natural, pero mas tarde y debido a la escasez de gas natural en
el Reino Unido (aun no se habian descubierto las reservas del Mar del Norte), se estudio la
posibilidad de obtener hidrégeno y gas de sintesis a partir de naftas. Para etlo fue necesario
el desarrollo de un nuevo catalizador. A partir de 1959 se desarrollaron diversos tipos de
catalizadores basados en niquel para el reformado de naftas (como la serie 46 de ICI) que
trabajaban bien a altas temperaturas y presiones, con alimentaciones que contenian

diferentes relaciones H/C e incluse cantidades variables de hidrocarburos insaturados y

aromaticos.

En el trabajo de investigacion de eliminacion de alquitranes por reformado que aqui
se presenta, se han empleado varios de estos catalizadores comerciales desarrollados por
las mejores compafiias de! mundo manufactureras de catalizadores para el reformado de

gas natural, hidrocarburos ligeros y naftas. Estas compaiiias y sus catalizadores estudiados

sOn:

-BASF AG (Ludwigshafen, Alemania): G1-2$ S, G1-25/1, G1-50
-ICT Katalco (Billingham, Cleveland, Inglaterra): 57-3, 46-1P
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-Haldor Topsoe A/S (Lyngby, Dinamarca): R-67-7H, RKS-1
-Siid Chemie Catalyst Group, United Catalysts Inc. (Louisville, Kentucky): C11-9-061

Se han utilizado tres eatalizadores BASF de la serie G-1 donde “G” representa
proceso de gasificacion y 1 representa niquel como metal activo. El nimero que sigue se
refiere al tipo de catalizador, teniendo en cuenta su formulacion quimica y tamafio
recomendado para un caso concreto de reformado con vapor. Esto va a depender sobre
todo de la alimentacion (tipo de hidrocarburos presentes) y de la relacion H;O/C. Asi, la
serie G1-25, de la que se han utilizado et G1-25 § y el G1-25/1, estd indicada para el
reformado de gas natural y otros hidorcarburos ligeros. Se ha demostrado la eficacia del
primero en el reformado de metano y de gases de salida de refineria ricos en hidrogeno.
Puede ser usado incluso con la adicion de CO, y aire. Se usa frecuentemente en la
produccion de H, y gas de sintesis para amoniaco y metanol. Ef G1-25/1 se recomienda
cuando en el gas natural hay hidrocarburos de alto peso molecular va que su contenido en
potasio, aunque bajo, retrasa la formacion de coque sobre el catalizador provocada sobre

todo, por el reformado de esos hidrocarburos mas pesados.

El G1-50 se usa para ¢l reformado de hidrocarburos de alto peso molecular con
puntos de ebullicion que incluso superen los 200°C. Tanto este catalizador como el G1-
25/1 se suelen usar en combinacion con el G1-25 o el G1-25 §, colocando los primeros a la
entrada del gas y los segundos después. Esto se hace para evitar que se forme coque al

entrar el gas en contacto con catalizadores sin potasio.

Los catalizadores ICI 57-3 y 46-1P fucron desarrollados en los afios 60. El primero
para el reformado de gas narural y el segundo para naffas con puntos de ebuilicion de
hasta 225°C e incluso gases conteniedo un 25% de compuestos arométicos. A pesar de su
antigiledad, la casa comercial asegura que siguen siendo los mejores del mundo para el
proceso ai que van dirigidos, aunque es muy probabie que al menos la formutacién del 46-

1P haya cambiado con el tiempo, a pesar de mantener la misma denominacion.

Tanto el catalizador RKS-1 como €] R67-7H de Haldor Topsee, fueron fabricados

por la compafiia danesa para su utilizacion en plantas de reformado de hidrocarburos
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ligeros. Seglin los fabricantes, ambos son muy similares y la {nica diferencia entre ellos es

su estructura porosa y la forma en que se presentarn.

Por uitimo, ¢l catalizador C11-9-061, producto de la empresa United Catalysts Inc.
de Louisville, Kentucky, subsidiaria del grupo Sitd Chemie AG, es un catalizador tipico

para ¢l reformado de gas natural practicamente puro en metano.

4.3.1 Propiedades fisicas y composicién quimica

Los catalizadores de reformado con vapor de agua operan bajo condiciones muy
severas comparadas con otros procesos cataliticos. Concretamente las temperaturas y
presiones parciales de vapor de agua son especialmente altas, lo cual requiere un soporte
material adecuado, que asegure una actividad y resistencia mecanica duraderas. El que un
soporte sea adecuado o no va a depender de los compuestos utilizados para su fabricacion

y de como se combinan €stos.

Asi, a-alumina calcinada a 1500°C es un buen soporte a utilizar (tipo C segin la
clasificacion de Rostrup-Nielsen) y de hecho es la base de muchos catalizadores usados
hasta hoy para el reformado de gas natural. Para el reformado de naftas e hidrocarburos
mas pesados que el metano se tiende a utilizar con mas frecuencia el aluminato cdlicico,
que es menos acido que la a-alimina, favoreciendo menos la formacion de coque por

craqueo de los hidrocarburos.

A veces se introduce SiQ, en la formula del soporte para mejorar la ya buena
resistencia mecanica del catalizador. El 810, tiene el inconveniente de que es un
compuesto volatil bajo las condiciones de operacion tipicas del reformado, por lo que su
porcentaje no suele ser superior al 0°2%. Los catalizadores fabricados hace 10-20 afios,
tenian un contenido elevado en Si0O,, que era capturado y arrastrado por el vapor de agua y
depositado en zonas frias posteriores al reactor de reformado, como cambiadores de calor
v catalizadores situados en etapas posteniores. Los catalizadores modernos tienen también
un alto contenido en SiO; (10-15%) pero firmemente combinado con ofros 6xidos como

MgO, Ca0, K;0, asegurando su no volatilidad.
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El MgO también se introduce en algunos catalizadores, aunque hay que tener
precaucion ya que si este compuesto no esta ligado quimicamente a otro (normalmente
oxido refractario), puede producirse el reblandecimiento del catalizador por hidratacion

del 6xido:
MgO + H,0 = Mg(OH), (el volumen molar del hidréxido es casi el doble al del 6xido)

Soportes no-acidos basados en MgAl,O, (tipo B segun clasificacion de Rostrup-
Nielsen) son también muy efectivos para ciertas condiciones de operacion de reformado de

hidrocarburos.

En estos dltimos afios, el esfuerzo principal ha consistido en alargar Ja vida del
catalizador, aumentar su actividad y mejorar sus propiedades fisicas (formas, tamafio y

estructura porosa).

La actividad es funcién del contenido total de niquel. Pero existe un limite a partir
del cual un aumento en el contenido de niquel no produce un incremento de actividad.
Este optimo se ha calculado aproximadamente en un 20% para catalizadores homogéneos
y en un 15% para catalizadores impregnados, aunque esto dependa de la naturaleza y

propiedades fisicas del soporte (Twigg, 1989).

La mejor forma de alargar la vida del catalizador (aparte de evitar posibles
envenenamientos y operar a las condiciones adecuadas) es evitando la deposicion de coque
sobre la superficie del catalizador. Para ello es fundamental minimizar la concentracion de
compuestos intermedios sobre la superficie del catalizador e inhibir las reacciones de
formacién de coque activadas por la acidez del soporte del catalizador. Para evitar lo
primero seria necesario conseguir una actividad muy grande de reformado para eliminar
los compuestos intermedios. Esto solo es posible si la velocidad de deposicion de coque es

lenta, de tal forma que sea menor que la de su eliminacién por reaccion con H,O (o CO;) :

C+H,0CO+H,
C+CO;2C0O
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Es imposible emplear un catalizador de niquel que combine esta alta velocidad de

reformado v eliminacion de coque utilizando relaciones H;O/C ecomicamente viables.

ICI descubrié que la adicion de un metal alcalino al catalizador podia eliminar o
inhibir la formacion de coque, acelerando la reaccion del carbono con vapor de agua y asi

conseguir aumentar la velocidad de reformado incluso para relaciones HO/C de 3.

El metal alcalino mds activo encontrado es el potasio. Este sélo es efectivo si se
mueve a lo largo de la superficie catalitica. Para conseguir esto, a partir del complejo
potasio alimino-silicato, e} potasio es liberado como K,CO;. Este compuesto se hidroliza
nada mas formarse, dando KOH que es realmente el agente mévil y efectivo en la
eliminacion del coque. El potasio del catalizador se va perdiendo lentamente pasando a la
corriente gaseosa. Esta pérdida es tanto mds rapida cuanto mayor es la temperatura y el

“throughput” (alimentacion).

La mayoria de los catalizadores que se usan hoy dia para reformado de naftas utilizan
catalizadores alcalinizados con potasio en porcentajes de 5 al 7%. En el esquema signiente

se muestra el entramado reaccionante en el que entra en accion el potasio:

DESCOMPOSICION REFORMADO
térmica y catalitica | INTERMEDIOS 1,0 PRODUCTOS
NAFTAS > Olefinas, » | H; CO, CO,,
lenta con K parafinas, CH,, H, CH,
\ POLIMERIZACION /
inhibida con K ,
CRAQUEQ GASIFICACION
inhibido por K l rapida con K
N\ — | COQUE /

Respecto a las mejoras en la actividad del catalizador modificando su superficie
externa, algunas compafiias como ICI y Haldor Topsoe han mejorade la forma de sus
catalizadores fabricando catalizadores cilindricos con cuatro o mas perforaciones en forma
de agujeros cilindricos. De esta manera se incrementa la actividad global del catalizador,
aumentando su superficie geométrica, se mejora la transferencia de calor y se disminuye la

pérdida de carga con lo cual, se puede aumentar el caudal de alimentacion a la planta. La
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mejora en la transferencia de calor (aumento del coeficiente de transferencia), se ve
reflejada en la posibilidad de trabajar a temperaturas mas bajas (alrededor de 20°C menos),
doblando a veces la vida de los tubos de reaccion. El numero, situacion y tamaiio de estos
agujeros va a depender del equilibrio que hay que encontrar entre los factores positivos
que se consiguen y la disminucién de resistencia mecanica junto con el aumento del coste

de fabricacion por unidad de catalizador.

Plira la investigacion presentada en esta memoria es muy importante conocer si el
catalizador es impregnado u homogéneo ya que la distribucion de metal activo no es la
misma para un caso u otro como se ve en ia figura siguiente que compara la distribucion
de fase activa en un catalizador impregnado (BASF (G1-25 S) y en un catalizador
homogéneo G1-50.

fase
gaseosa |-
superficie / o
catalizador
Catalizador
. p NiQ valor medio
impregado (% peso) 15%
G1-25 8§
Catalizador )
‘ NiO
homogéneo (Yopeso)p-------ceem e 20%
G1-50

¥

En la tabla 4.3 se muestran juntas y segun datos de catalogo, las propiedades fisicas y
la composicion quimica de los catalizadores BASF y ICI empleados, ya que son

catalizadores de formas y composiciones similares.
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Tabla 4.4.- Caracterizacion fisica y quimica de los catalizadores BASF y ICI (Catalogos

BASF, 1996; ICI 1995),

CATALIZADOR BASF ICY
G1-258  G1-25/1  GI-50 | 46-1P 57-3

Propiedades fisicas
Tipo impreg. homog. homog. |} impreg. impreg.
Forma anillos anillos anillos | anillos  anillos
Tamafio* 16x9x16™ 16x8x16 16x7x10 | 17x6x6 17x6x17
Densidad bulk, g/cm’ 1.05 1.15 1.1 1.0 1.0
Resistencia de rotura, kg 40 40 40 40 40
Superficie BET, m%/g 5-7 10-15 10 10-13 5-7

Composicion quimica (% peso)
NiO 15 25 20 22 12
MgO - - 11 11 -
CaO - 8 48 (CaO+ 13 10
AlLO; 85 (alfa) 66 +ALO5) 26 78
Si0, <(.2 <0.2 14 16 0.1
K,0O <0.2 1 7 7 -

* Diametro externo x diametro del agujero x longitud

** Puede haber variaciones debido a que el catalizador esta basado en un soporte extruido.

Respecto a los cafalizadores Haldor-Topsoe, el RKS-1 tiene forma de anilios Rashing

y el R-67-7H cilindrica con siete agujeros. Segun los fabricantes se diferencian solamente

en la forma y en su estructura porosa. La composicion quimica de ambos catalizadores,

expresada en % peso, es idéntica:

NiO 15
MgALO, 85

Si0, 0.1
K;O0  <500ppm
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El catalizador United Catalyst C11-9-061 es un catalizador heterogéneo, presentado en

forma de anillos Rashing, que consiste en éxido de niquel sobre un soporte refractario de

formula Al,O; + BaO+ Fe,0; + MnO en la siguiente proporcion (expresada en %opeso):

NiO 10-15
Al;Oy 80-90
BaO 1-5
Fe,04 1-5
MnO 1-5

Como se puede observar por su composicion quimica, es un catalizador tipico para el
reformado de gas natural practicamente puro en metano. No presenta, al contrario que el
resto de catahizadores, nada de Si0, y en cambio si otros oxidos de hierro, bario y

manganeso,

Por tanto, atendiendo a su composicidn quimica, los catalizadores estudiados son
diferentes, excepto los dos de Haldor TOPSOE que tienen una composicion idéntica. Se
encuentran, en cambio, importantes sintilitudes entre los catalizadores BASF G1-258 y ICI
57-3 (ambos de reformado de gas natural), cuya Unica diferencia importante es el
contenido en CaO (10% para el ICl y nada para el BASF). El BASF contiene ademas una
pequefia cantidad de oxido de potasio (0°2%). También son muy parecidos los BASF G1-
50 y el ICI 46-1 (ambos de reformade de naftas de alto peso molecular). Su umica

diferencia es que el BASF es homogéneo y el [C] impregnado.

Los catalizadores BASF G1-25/t1 y el Haldor TOPSOE R-67 son catalizadores
fabricados para el reformado de hidrocarburos ligeros con cierto contenido en nafias de
alto peso molecular. Esto se confirma al comprobar que su contenido en potasio existe,
pero es bastante inferior (1 y 0°5% respectivamente) al que presentan los catalizadores de
reformado de naftas de alto peso molecular (7%). Su composicion es muy diferente y se
observa que el BASF G1-25/1 incorpora, como novedad frente al G1-25S, un 8% de CaO

que acelera el craqueo térmico de hidrocarburos de alto peso molecular.
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4.3.2. Estructura porosa

Las reacciones de reformado tienen lugar en la superficie del niquel. Es decir, la
actividad de estos catalizadores estd muy relacionada con la superficie especifica de niquel
y con el acceso a ella del reactivo. En la fabricacion del catalizador debe intentarse obtener
la maxima area superficial posible. Los catalizadores impregnados son generalmente mas
duros que los homogéneos y por ello han sido los mas utilizados hasta hoy dia, pero por
otro lado proporcionan una superficie especifica menor, lo cual hay que tenerlo muy en

cuenta.

Se han realizado analisis de la estructura porosa de cada uno de los catalizadores

usados. Por un lado se han hecho las isotermas de adsorcidon-desorcidon con N,,

obteniéndose las figuras 4.4 a 4.11 y por otro lado las porosimetrias de Hg representadas

en las figuras 4.12 a 4.18. En la tabla 4.5 que se muestra a continuacion de las figuras, se

recoge de forma resumida la caracterizacion de todos los catalizadores.
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Figura 4.4 - Isoterma adsorcion-desorcion del catalizador BASF G1-25 S.
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Figura 4.5 - Isoterma adsorcion-desorcion del catalizador BASF G1-25/1.
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Figura 4.6.- Isoterma adsorcion-desorcion del catalizador BASF G1-50.
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Figura 4.7 - Isoterma adsorcion-desorcion del catalizador ICI 46-1.
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Figura 4.8.- Isoterma adsorcion-desorcion del catalizador ICI 57-3.
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Figura 4.9.- Isoterma adsorcion-desorcion del catalizador UC1 C11-9-061.
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Figura 4.10.- Isoterma adsorcion-desorcion del catalizador TOPSOE RKS-1.
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Figura 4.11 - Isoterma adsorcion-desorcion del catalizador TOPSOE R-67-7H.

A la vista de las isotermas de adsorcion, se deduce que los ocho catalizadores son muy

poco porosos. Se pueden clasificar o separar segin su porosidad en varios grupos:

1°) los catalizadores BASF G1-25 S, 1CI 57-3 y UCI C11-9-061, presentan particulas

totalmente no porosas.

2°) Los catalizadores BASF G1-50 y ICI 46-1 tienen una porosidad muy parecida, dada casi

exclusivamente por espacios interparticulares.

3%) Ambos catalizadores TOPSOE tienen poros cilindricos aunque de diferente tamafio y

cuantia. El R-67 es bastante mas poroso que el RKS-1.

4°) El BASF G1-25/1 presenta poros cilindricos y en forma de cuello de botella.
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Los catalizadores mas porosos son por tanto, aquellos que fueron fabricados para el
reformado de naftas (BASF G1-50, ICI 46-1) y reformado de hidrocarburos mas pesados
que el metano (BASF G1-25/1, Topsoe R-67 y RKS-1).

Todas estas deducciones se confirmardn a continuacion al graficar los resultados
obtenidos con la porosimetria de mercurio representando en una misma pagina, en la parte
superior la distribucién de voltimen de poros que nos indicara el tamafio de poro que mas
volimen de poro va a suministrar al catalizador y en la parte inferior la distribucion del
area de poro, en donde se ve como los poros de menor tamafio son los que van a generar la
mayor parte de superficie porosa al catalizador. Todas las graficas se han dibujado a una

misma escala para posibilitar la mejor comparacion de los catalizadores.

Estas graficas no se han presentado para los catalizadores considerados no porosos,

porque no tiene sentido estudiar una distribucion de poros donde no los hay.
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Tabla 4.5.- Superficie BET y resultados obtenidos por porosimetria de mercurio de los
catalizadores usados (dp=1.0-1.6).

CATALIZADOR |Superficie | Area total Volimen total Diametro medio de
BET, m%g | de poro, m*g deporocm’g  poro (4V/A), A
BASF G1-25 S 2.5 2.5 0.205 3200
1C157-3 29 4.39 6.26 2330
UCI C11-9-061 29 n.d. nd nd
TOPSOE RKS-1 6.8 6.8 0.17 1000
TOPSOE R-67 17.0 20.2 0.20 400
ICI 46-1 16.2 123 0.15 490
BASF (G1-50 19.9 19.2 (.19 400
BASF G1-25/1 16.4 16.3 0.080 200
|

Mas adelante, en el capitulo 9, donde se estudia la influencia de la estructura porosa
de! catalizador en su actividad, se analiza con detalle esta tabla y las graficas anteriores,

realizando las comparaciones pertinentes entre unos catalizadores v otros.

4.3.3. Activacién por reduccion de los catalizadores de niquei

La activacion del catalizador fresco de niquel es necesario realizarla en condiciones
optimas, ya que la actividad posterior del catalizador y su vida va a depender de ello. El
catalizador de niquel se suministra con la fase activa en forma de oxido. Por ello, durante
la fase de comienzo o puesta en marcha del experimento es necesario reducir el 6xido de
niquel en finos cristales de niquel que quedan dispersos a {o largo de la superficie del

soporte.

La mayoria de los catalizadores de reformado de gas natural pueden ser activados
directamente con el propio gas natural, pero en presencia de vapor de agua, siendo la

relacion optima H,O/C igual a 7 y nunca inferior a 4.

Para el resto de los catalizadores es preferible ¢l uso de hidrogeno como gas
reductor. El que se consiga una mejor reduccién del catalizador va a depender de la

composicién del gas reductor, de la temperatura y del tiempo de reduccién. La mayor
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superficie especifica de niquel inicial se consigue por reduccion con hidrégeno puro
(mejor que mezclado con vapor de agua, ya que el vapor incrementa la sinterizacion) y a
600°C de temperatura. A T<600°C la reduccion puede ser lenta e incompleta y a T>606°C
puede ocurrir sinterizacion, reduciéndose la superficie especifica de niquel. St el tiempo de
reduccion es excesivo también se produce disminucion de la superficie especifica. Se
recomiendan periodos de reduccion largos (de unas 24 horas) y temperaturas bajas
(600°C). El caudal de gas reductor debe corresponder al 5% del caudal de gas de disefio,
libre de azufre y con un contenido en hidrocarburos inferior al 10% en volimen. La

temperatura debe incrementarse poco a poco hasta alcanzar la temperatura de operacion.



\%

OBTENCION DE DATOS
EXPERIMENTALES

En este capitulo se muestra con detalle {a forma de llevar a cabo los experimentos y de
recogida de datos experimentales. También se detalla el calculo de todas las variables y
parametros que aparecen. El proceso que se estudia tiene un gran namero de variables.
Aunque hay algunas mas importantes que otras, ha sido necesario medir, calcular y/o
“apuntar” cada una de ellas con el minimo error posible. Hay que decir que a medida que
se han ido realizando mas experimentos, la experiencia y la fidelidad en la toma de datos
ha hecho que los resultados obtenidos fueran cada vez mas fiables. Para ello ha sido de
gran ayuda la realizacion del programa de calculo que se presenta en este capitulo va que,

ademads de agilizar los cédlculos, ha evitado muchos errores.
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5.1. DESCRIPCION DETALLADA DEL DESARROLLO DE UN EXPERIMENTO

El desarrollo de un experimento completo, sin incluir el estudio de los resultados,
incluye las siguientes etapas: planificacién, puesta a punto de la instalacién, ejecucion del
experimento, parada, limpieza y obtencion de resultados. Realmente, la etapa principal, la
ejecucion del experimento, es la mas breve. Siempre que no surjan imprevistos, un
experimento, desde su planificacion hasta la obtencion de los altimos resultados

experimentales, necesita unas 100 horas. hombre.

5.1.1 Planificacion del experimento. Calculos previos.

La planificaciéon de un experimento consiste en seleccionar el valor de las variables

maés importantes, haciendo constar las variaciones que se hacen respecto a experimentos

anteriores.

Las variables principales en cada experimento son las siguientes:

-Caudal de biomasa alimentada (“throughput™).

-Relacion equivalente (aire introducido al gasificador / aire estequiométrico de
combustion).

-Solido catalitico en cada lecho.

-Temperaturas de operacion de los tres reactores.

-Tiempo de residencia del gas en cada lecho.

-Velocidad superficial del gas.

Muchas de estas variables estdn ligadas entre si. Asi, por ejemplo, el caudal de
biomasa, influye en la velocidad superficial del gas y por tanto, en los tiempos espaciales.
Por ello, en el momento de hacer la planificacion del experimento hay que seguir una
secuencia de calculo. Esta se ha trasladado a una hoja de célculo del programa Excel de

Microsoft, con el que se obtienen hojas de planificacion experimental como ésta:
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Exp. de Gasificacion n® 19.6.95
Condiciones experimentales:
Peso inicial de serrin en tolva (g): 6330
Peso final de serrin en tolva (g): 0
Tiempo de operacion (min): 500
Sélido alimentado: serrin de pino
Humedad (%peso): 25,0
Tamafio inicial (mm); (-4+0,8)
Caudal de biomasa (g/min): 12,7
Throughput (kg/hmz): 269
Caudal de aire (sl/min); 15,0
Aire primario (sl/min) 14
Aire secundario (sl/min) 1
Vapor de agua (del serrin) (sl/min) 4,3
Rel. Eguivalente {(aire/aire esteg):
techo 0,29
segundo reactor 0,31
relacion H/C 2,26
relacion O/C 1,08
Reactor : GASIFICADOR | 2° REACTOR | 3" REACTOR
Sélido Arena Silicea DS 1CI 46-1
Tamaiio de particula (mm) (-500+320 um) (-2.0+1.6) (-1.6+1.0)
Peso de solido (g): 520 300 100
lecho fijo piedras (cm) 14 25
Altura de lecho aflojado(cm): 15,0 30,0 30,0
Temperaturas (°C) {(L=0) (L=0)
Tcentro 800 850 800
T freeboard 590 (n.d.) (nd)
(U (TP) (cm/s): 10 30 45
u;, (cm/s): 5.4 499 1157
Uy, (em/s): 485 53,1 1144
(Ui medin} / (W) 3.7 1,8 2.5
Tiempo espacial (s) 0,41 0,58 0,26
Tiempo espacial (Kg../(KZuiom-")}) 0,91 ] 0,53 0,18
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5.1.2 Puesta a punto de Ja instalacion

5.1.2.1. Montaje de la planta

En primer lugar se ensamblan las unidades de la instalacion que haya sido necesario
desmontar para su limpieza. Las unidades con las que siempre se procede asi son el filtro,
el tornillo alimentador v el cambiador de calor. Con gran frecuencia se desmontan las

tuberias de toma de muestra para asegurarse que no estan taponadas.

Una vez montada toda la instalacion, se cierran todos los reactores y la tolva y se
prueba que no haya fugas, sometiendo la planta a una sobrepresion de 400 mmHg. Si el
resultado de fugas es negativo, es decir, si la planta es hermética, se aisla con lana
ceramica cada una de las unidades que se van a someter a altas temperaturas. En los
primeros experimentos, el aislamiento se hacia con lana de vidrio. El manejo de este
material produce un polvo cuya aspiracion puede ser cancerigena. Por ello, se construyeron

unas planchas o moldes de cemento y lana de vidrio ajustables a la forma de cada uno de

los reactores y de las tuberias.

5.1.2.2. Pretratamiento de los sélidos y llenado de las diferentes unidades.

Una vez que se dispone de los solidos previstos en la planificacion del experimento y
antes de introducirse en sus recipientes correspondientes, cada uno de ellos necesita un

procesado previo:

El serrin se tamiza hasta el tamafio requerido. Para conseguir que el serrin introducido
al gasificador sea una mezcla homogénea y constante, tanto en composicion como en
humedad, hay que mezclarlo bien antes de introducirlo a la tolva. De este serrin se extraen
vanias muestras. Tres de ellas se utilizan para el calculo de humedad por diferencia de
pesada. Las otras se guardan herméticamente para posibles analisis posteriores, como el

CNH. Una vez pesado, ¢l serrin es introducido a la tolva.
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La arena que se va a utilizar como solido coadyuvante, hay que calcinarla y pesarla
antes de introducirse al gasificador. Una vez introducida, se fluidiza y se mide la altura del

lecho aflojado.

Las dolomitas necesitan un proceso de activacion previa ademas del tamizado. La
calcinacion se realiza en una mufla a 900°C durante 1 hora. Tras su calcinacidn, Si no se va
a introducir directamente en el reactor, hay que cerrar el solido herméticamente para evitar
que capte humedad del ambiente. El tamizado hay que hacerlo después de la calcinacion
puesto que la decarbonatacion fractura estas rocas. Se pesa la cantidad necesaria y se echa

al reactor por un tubo soldado a la tapadera. En este momento se mide la altura del lecho.

El catalizador de reformado con vapor de agua también necesita un pretratamiento
para su activacion. Esta activacion se realiza en el propio lecho, a 700°C, con una corriente
de hidrégeno durante el tiempo necesario para cada catalizador y experimento. Antes hay

que tamizarlo hasta el tamafio de particula previsto, desempolvarlo y pesatlo.

5.1.2.3. Calibrado y configuracién de los diferentes sistemas de control, adquisicion y

analisis.

Antes de empezar el experimento es necesario confirmar la validez de cualquier
medida o dato adquirido. Por ello, es necesario calibrar todos los sistemas de control,

medida y analisis.

Se calibran los rotametros del sistema de toma de muestra; el medidor de caudal de
gas a la salida de la instalacion; los controladores de flujo masico, que controlan la entrada
de aire y nitrogeno a la instalacion; los transductores de presion; los analizadores de CO,

CO; e hidrocarburos y la bomba de succion de muestra de gases.

Por Gltimo se configura el programa de adquisicion de datos por ordenador y los

parametros de control (proporcional, integral y derivativo) de los controladores de

temperatura.
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5.1.2.4. Preparacion del sistema de toma de muestras gaseosas y de condensados.

j.a preparacion del sistema de toma de muestras gaseosas es sencillo. Ya esta
preparada la instalacion donde van a ir incorporadas las ampollas. Solo falta limpiarlas,
hacer un barrido con agua de cada una de ellas, para eliminar cualquier gas residual,

enumerarlas y colocarlas en su posicion correspondiente.

Preparar el sistema de toma de muestra de condensados requiere mas esfuerzo.
Primero se limpian los frascos lavadores con agua bidestilada. Se prepara una disolucion
jabonosa muy poco concentrada, con un detergente no espumoso. Esta disolucion se
introduce en los frascos lavadores que corresponda. Una vez que los cuatro frascos
lavadores estén listos, se pesan y s¢ introducen en un baifio de hielo o de hielo y sal. Para
evitar que posibles alquitranes, por etror en la toma de muestra, pasen al analizador en
continuo, se intercala una ampolla de vidrio con carbon active que hay que limpiar y

reponer antes de cada experimento.

5.1.3. Puesta en marcha y desarrollo del experimento

Una vez preparada la instalacidn, se procede a su calentamiento. Este calentamiento
ha de ser progresivo. Por falta de potencia en la instalacion eléctrica del laboratorio no
pueden estar funcionando al mismo tiempo todos los hornos eléctricos al 100% de su
potencia. Cuando se alcanzan las temperaturas deseadas, conviene introducir
progresivamente una corriente de nitrogeno hasta alcanzar el caudal de aire que se tiene
previsto meter al gasificador. Esta operacion es conveniente porque sino, al introducir
directamente el aire y la biomasa, la temperatura del gasificador experimenta un descenso

tan brusco de temperatura (a veces hasta de 300°C), que puede ser irrecuperabie.

Una vez que el gasificador a alcanzado, con esta corriente de nitrogeno, la temperatura

deseada, puede dar comienzo ia alimentacion de biomasa v la introduccion de aire.
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En este momento se pone en funcionamiento la adquisicidén automatica de datos por
ordenador. Se representan en pantalla las variables principales del proceso y se inicia su

impresion cada cierte tiempo.

St no fuera por las tomas de muestra gaseosas y de condensados que se recogen cada
cierto tiempo, la planta podria funcionar sola. Hay que asegurarse también, mirando por la
mirilla de la tolva, de que no s¢ forman cupulas o puentes que interrumpan la alimentacién

constante de biomasa al gasificador.

Se van recogiendo muestras de gases y de condensados cada cierto tiempo, segun la
planificacion previa del experimento. Mientras tanto, el analizador en continuo va
tomando datos de ia composicion de CO, CO, e hidrocarburos. Estos datos del analizador

van dando una idea de la evolucion del experimento.

Las causas que llevan a dar por finalizado un experimento pueden ser varias: que no
haya mas serrin en la tolva; que no haya posibilidad de tomar mas muestras, por lo que no
tendria sentido continuar; que haya fugas en la instalacion que no se puedan solucionar en
¢l momento; otras causas. El dafio previsto o el peligro debe ser muy grande para parar un

experimento en marcha, pues el trabajo que conlleva la preparacién es enorme.

Solo se podra hablar de la validez de un experimento después de estudiar los

resultados de los analisis.

5.1.4. Parada y limpieza

La parada consiste simplemente en dejar de alimentar biomasa y cambiar la entrada
de aire por nitrogeno, para que se enfrie la planta. Se ponen todos los controles de
temperatura con el punto de consigna a 0°C y se deja enfriar la instalacion hasta el dia
siguiente que comenzaria la limpieza y extraccion de los solidos de los reactores, tolva y

filtro.



V. Obtencion de Datos Experimentales 58

5.2 OBTENCION DE LOS RESULTADOS EXPERIMENTALES

5.2.1 Sistema automatico de adguisicién de datos

La planta dispone de un sistema automatico de adquisicién de datos unido al sistema
de control, lo cual permite realizar un estudio evolutivo de las vanables principales a lo

largo de todo el experimento. En las figuras 5.1 a v b se muestra la evolucion de la

temperatura, presion y concentracion gaseosa de CO y CO, en diferentes puntos de la

instalacion a o largo de un experimento.

La sefial electronica de los dispositivos de medida, puede estar expresada en mV, V o
amperios, por to que es imprescindible realizar una conversion de esta seftal eléctrica a la

correspondiente unidad de la variable que se mide (mmHg, °C, l/min, etc..).

Por ejemplo, un transductor de presion genera durante su funcionamiento un voltaje
entre 0-5 voltios, dependiendo de la presion ejercida sobre su elemento sensible. Esta sefial
eléctrica se transforma o convierte en la unidad de presion deseada mediante una curva de

calibrado.

El método consiste en determinar la relacion que existe entre el valor de la variable
medida y la magnitud de la seiial eléctrica. Por ejemplo: se mide la sefial eléctrica del
transductor de presion (con un voltimetro) y la correspondiente magnitud de presion (con
un manémetro diferencial de mercurio), para varios puntos, deniro del rango de trabajo

que esta determinado por el elemento prezoeléctrico.

Si la sefial de salida esta dada en amperios (por ejemplo del analizador en continuo),
entonces hay que convertirla a voltios, para lo cual primero se debe conectar una

resistencia eléctrica de 250 ohmios.

Las sefiales del analizador de gases se calibran con muestras de gases patron, dentro

de los limites de concentracion requeridos.

Los medidores electronicos de flujo se calibran con un burbujimetro y los termopares

con uno de referencia.
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T (°C)

% vol

t (h)

sobrepresion (mm Hg)

t(h)

Figura S.la,b.- Adquisicion automatica de datos de temperatura, sobrepresion y

concentracion de CO y CO,.
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5.2.2 Variables v datos medidos directamente

Ademas de las variables previamente fijadas, como la composicion de la biomasa
(C42Hq 105 7N 02), l0s tamafios de particula usados para los solidos (arena, serrin, dolomita
y catalizador), las condiciones de activacion de los catahizadores (calcinacion de la
dolomita v reduccion del catalizador de Ni), etc..., existen otras muchas vartables que se

ponen en Juego en este proceso.

Con la instrumentacion (termopares, transductores de presion, controladores de flujo
masico, etc.}, el sistema de control, 1a adquisicion automatica de datos y los sistemas de
analisis con que se dispone en el laboratorio y que se ha expuesto en los apartados 3.1 vy
3.2, se pueden medir, controlar y obtener las siguientes variables y datos que se agrupan a

continuacion respecto a la parte de la instalacion o del proceso que les corresponde:

« ALIMENTACION DE BIOMASA

- IFrecuencia de giro del tornillo dosificador, f3. Puede varniar entre 10 y 50 rpm.

- Peso inicial y final de serrin en la tolva, Wsy y Wy E! peso maximo es de 6 kg de
serrin.

- Humedad del serrin, hg. Antes de introducir el serrin en la tolva, se introduce una
muestra homogénea de 100 g en una estufa a 80-90°C durante ei tiempo necesario hasta
conseguir un peso de serrin constante. Restando este valor a los 100 g iniciales, se
obtiene la humedad del serrin.

- Sobrepresion en la tolva, AP,.,. El valor maximo de sobrepresion permitido para evitar

fa formacion de grietas en la toiva es de 300 mm Hg.

* ALIMENTACION DEL AIRE
- Caudal de aire primario (zona inferior del gasificador), Q,
- Caudal de aire secundario (zona superior del gasificador), Qg frech
- Temperatura de precalefaccion del aire primario, Ty ¢

- lemperatura de entrada de aire secundario af freeboard, Ty fee

* GASIFICADOR

- Altura del lecho aflojado de arena, L.
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- Peso inicial y final de la arena, W,y Wi p

- Temperatura del lecho de arena, T ¢.

- Temperatura del freeboard, T gee,.

- Sobrepresion en el lecho, AP;.

~ Sobrepresion en el freeboard, AP geen.

- Composicidon del gas (excepto alquitranes) a la salida del reactor. Se obtiene el tanto
por ciento en volumen en base seca de CO, CO,, Hy, CHy, Ny, O,, CH,, CoHy y CoHg.
Esta composicion se midio en dos puntos diferentes del reactor (a la entrada y a la

salida del freeboard) sin obtenerse diferencias notables.

« FILTRO
- Temperatura, Ty,
- Sobrepresion, APg,.
- Peso inicial y final del filtro, Wg 0y Weir.
- Composicion del gas (excepto alquitranes) a la salida que es exactamente 1gual a la

obtenida a la salida del gasificador.

« REACTOR DE DOLOMITA

- Alrura inicial del lecho aflojado de dolomita, L, o

- Peso del fecho de dolomita antes y después del experimento, W,y Wi

- fumanio de particula de 1a dolomita antes y después del experimento, dp, o y dp ».

- Temperatura en el centro del lecho a lo largo de todo el reactor y al comienzo del lecho
(Ly=0), T2c y Tacp.

- Temperatura media del eje central del lecho, T, ¢ . Se calcula a partir de los perfiles
longitudinales de temperatura que se realizan en cada experimento midiendo la
temperatura en diferentes puntos a lo largo del lecho.

- Temperatura en la pared a lo largo de todo el reactor y al comienzo del lecho (L,=0),
Trpy Tapo-

- Estructura porosa de la dolomita antes y después de la reaccion: superficie B.E.T., Sy,
volumen total de poro, V; radio medio de poro, Iper;

- Caudal de aire secundario en ia zona inferior del lecho, (Q 4 ».

- Sobrepresion en la zona inferior del lecho, AP;.
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- Composicion del gas a la salida (excepto alquitranes).

» TERCER REACTOR

- Altura del lecho aflojado de catalizador, L; .

- Peso de catalizador antes y después del experimento, Wiy Wiy

- Tamafio de particula de catalizador antes y después del experimento, dps y dps .

- Temperatura en el centro del lecho a lo largo de todo el reactor y al comienzo del lecho
(Lag=0), Tsc ¥ Tyc.

- Temperatura media del eje central del lecho, T3, Se calcula a partir de los perfiles
longitudinales de temperatura que se realizan en cada experimento midiendo Ia
temperatura en diferentes puntos a lo largo del lecho.

- Temperatura en la pared a lo largo de todo el reactor y al comienzo del lecho (L =0),
Tipy Tspo.

- Estructura porosa del catalizador antes y después de la reaccion: superficie BET,
volumen de poro, radio medio de poro, etc...

- Sobrepresion en la zona inferior del lecho, AP;.

- Composicion del gas (excepto alquitranes) a la salida.

» CAMBIADOR DE CALOR
- Temperatura de salida del gas, T;.
- Caudal del gas de salida, Q,.

- Volumen de condensados, V..

* TOMA DE MUESTRA DE ALQUITRANES
- Temperatura de los frascos borboteadores, Tiypq.
- Peso inicial y final de la disolucion jaborosa, Wiz gy Wiy ¢
- Caudal constante de gas en el sistema de recogida, Qunaiq.
- Tiempo de recogida, g

- Concentracion de carbono de 1a disolucion jabonosa inicial y final, TOC, y TOC;.

Y otras generales:
- Tiempo de experimentacion, t.

- Presion atmosférica, Py,
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5.3. CALCULO DE OTRAS VARIABLES Y PARAMETROS REPRESENTATIVOS
A PARTIR DE LOS DATOS OBTENIDOS DIRECTAMENTE

En este apartado se explica uno a uno ¢l calculo de todas las variables que se
muestran en las tablas de condiciones experimentales y resultados del capitulo siguiente.

Se han dividido en tres grupos segun se refieran a;
- la alimentacidn
- ¢l gas obtenido
- la fluidodinamica

e Alimentacion

-Caudal de biomasa,

o W =W, [kg] e 1000 { g }
= —=1. m'=m—

min
~ “Throughput ” 0 caudal alimentado por unidad de seccion del gasificador,

"th hput" L ke
roug =
ughpu S h.m?

gasil

- Caudal de agua como agente gasificante introducido con el serrin humedo,

~h, 224 NI
Qi—g()(v): N

0618 | min

- Relacion equivalente, R.

La relacion equivalente se define como el cociente entre el aire alimentado y el aire
que seria necesario alimentar para producir la combustion estequiométrica del
combustible. Este parametro da una idea del defecto de aire con que se esta gasificando.
Es necesario, por tanto calcular primero el volimen de aire necesario para producir la

combustion estequiométrica de la unidad de biomasa o combustible utilizado.
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La formula empirica de la biomasa utilizada en todos los experimentos de la presente
memoria s C4; Hg; O27 (peso molecular = 100), despreciando el contenido en otros

elementos como nitrégeno y azufre. Por tanto, su reaccién de combustion es:

C..H,,0,, + 440, - 42C0,+3,05H,0

a partir de la cual se calcula que el volumen de aire estequiométrico de combustion por

unidad de masa de serrin seco y libre de cenizas (daf) es

noto, V100 ey 22400
o et 0 ) 24

mof serrin

= 4,69 nl/g...
)

y, teniendo en cuenta la humedad (h,) v un contenido aproximado de ceniza del serrin

como el 1,2 % en peso, la formula para el calculo de la relacion equivalente queda:

ER= Qe ) {adimensional}

b, +1,2

- Relaciones atomo-gramo H/C y O/C en el guas.
Se calculan a partir de la alimentacion y permanecen constantes a lo fargo de toda la
instalacion, excepto si se produjera una excesiva formacion de coque o residuo
carbonoso o si se Introdujera una corriente de atre secundario en algun punto de la

instalacion.

Partiendo de la férmula empirica del serrin daf, C, 5 Hgy O, 7,

) '(1 hs+1,2) 4,2 ) (1 hs+}’g)42 '
MU 00 ) 100 100 )
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_ (1 hh+1,2)27
Quotz "\ i00 P, 190w () B e12),

O 2241007 100 10018 100 18
E: ., hs+1’2) - [ hs+1"2)
11} (1— 17007 _4,2_ I— 100 4,2
100

- Relacion H,O/C presente en la alimentacion, (H,0/C); o
Es una relacion molar que da una idea del vapor de agua presente como agente

gasificante del carbono (C + H;0 —CO + H,) y se calcula de la siguiente manera:

(h‘J 1

Ii’l — T hs/’

(H20) B 100/18 18
) 42

C 1.0 r'n(l h_s_-i;l,Q.) [1 llﬁilﬁ)zlz
100 /100 100 /

e Gas

- Composicion del gas a la entrada del gasificador (zona inferior dei lecho). (N,, O,
HEO)),D

Q :
= air,1 79
) er,]-‘_QHZ(J(v)

21
1079
Qﬂ,om

%H ,0 =——— 100
( 2 (v})l.() Qair,l + QHz()(v)

(%N,)

(%0, =(%N,)

- Composicion del gas ala salida de cada reactor en base humeda.

La composicion del gas obtenida por andlisis cromatografico es en base seca. Para
poder calcular la concentracion real de cada uno de los gases que componen la corriente de
salida es necesario calcular la concentracion de agua presente en la misma. El unico
método fiable de realizar esto es mediante un balance de materia de hidrégeno u oxigeno

atomico. Se ha elegido por su mayor simplicidad y fiabilidad el balance de materia de

hidrégeno;
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Balance de materia de H a la salida de cada reactor

- atomos-g de H que entran :

’ o h,+12
1) Con el serrin (Ca 2 Hey 0220 10511~ 150 ol

ok
2) Con la humedad del serrin : %(10 )2

- atomos-g de H que salen (de cada reactor):

1) A partir de la concentracion en base seca de los gases Hy, CH,, C,H,, que salen de cada

reactor, (%vol)g s (despreciando et resto de hidrocarburos) y del %H,0 aproximado,

(%HZO)R,S@W:

2%H, ) g, + 4AHCH, Jp, +H%CH Jp +20%H,0)p 1 Qoo

100 7.4
2(%H, )y, + HO%CH, g +4(%C,H )y, +2(%H,0) Quirt + Qi) (%N, ).
= 100 22.4

siendo Qgsr ¢l caudal de gas que sale de cada reactor R y que se calcula teniendo en

cuenta la expansion del gas calculada a partir del balance de] compuesto inerte N,.

Como at-g H eneran = at-g H q1en » despejando se obtiene que

h, +1
11,2 r‘n’[ﬁ,l[] — iRz) +_h

(%1,0), = 5= (%H, )y, ~2%CH, )y, - 2%C,H, ),

(Qajr,l + erfm:b)(T;/okN?)_R,;
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Ahora, el calculo de la concentracion del resto de los gases en base hiimeda es sencillo:

100 - (%H,0),

- (%H, ), = (YeH, )y,

100
100 - (%H,0),
- (%CO)g, = (%CO),
100
. . 100 - (%H,0),
- (%CO, ), = (%CO, ), 100
100 - (%H,0),
- {%CH, )z, = (%CH, )y,
: 160
0 o 100 - (%H’)O)P
- (/OCZH4)R,]1 = (/(’Csz)R,s 100

100 - (%H,0),

1-04
1T

- (%Nz)n,h = (%Nz)Rs

Y finalmente, aplicando de nuevo la ecuacion del balance de hidrégeno, se calcula la
concentracion de vapor de agua en ¢l gas a partir de las concentraciones de gases en base

himeda, lo cual es mucho mas exacto :

112m*[61(1—h5+?£] h,
o B : < Ho—— 9 o o o
(%H,0), = s = (%H, ), - 2%CH, )y, - 2%C,H,)g,
Qs+ Quit) iy -~
2/Rh

Con este nuevo valor para la concentracién de agua, hay que ajustar definittvamente el

porcentaje de todos los gases.
- Concentracion de alquitranes en el gas a la salida de cada reactor, Cyqr

o - TOC; Wiy,r — TOC, W, mga,q}
dak lealq ilmaiq

- Relacion H,O/C en el gas a la entrada de los lechos cataliticos, (HO/C)g o = (H;O/C)g .

Es una relacion muy importante cuando se trabaja en condiciones en que es posible

la formacion de coque sobre el catalizador provocando su desactivacion. Se define como la
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relacion molar entre moles de agua y atomos-gramo de carbono (formando parte de
moléculas gaseosas) presente en el gas. En esta memoria se ha aceptado tener en cuenta
para la contabilizacion de atomos-gramo de C sélo las moléculas de hidrocarburos, que
son las que durante su reformado con vapor de agua producen coque, y se han descartado
¢l COy el CO,. El CO; es una molécula que reacciona con el coque y evita su deposicion
sobre el catalizador, lo cual es razén de mas para no ser contabilizado como una molécula

que aporta carbono.

(H20) B (%H,0),_,
¢ i C ms ) =4 em’
(%CH, gy + A%CH ), + 7 “‘q-R‘l( = %2 (E)

suponiendo que los alquitranes son en su mayoria benceno y naftaleno (Cs + Cg) ¥ que por

tanto el peso molecular medio de los alquitranes sea de 92.

- Poder calorifico inferior del gus, P.Clgg, P.Clgy

El poder calorifico inferior se puede referir al gas en base seca o en base hirmeda, es

decir, sin tener o teniendo en cuenta el vapor de agua presente en ¢l gas.

(%H ) Y 242+ (%CO) g oy 283 + (%CH )y 03 890+ (%C,H ) oy 1217 || pay
P.C g, = M
Srh 100 22,4

Nm3
- Rendimiento a gas, Ygr

Es el volumen de gas producido por unidad de masa de serrin seco y libre de ceniza
alimentado. Es decir, al caudal de gas a Ja salida de cada reactor se le resta ¢l caudal de

agua proporcionada por la humedad del serrin, y el resultado se divide por la unidad de

masa de serrin seco v libre de ceniza alimentado :

79
(Y ) (Qair.l + Qair,fmeb) (;,/; ]\Ez 5&; - QHI() Nm?
wsfp 'Ll = i,ij' I
m - =
100
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- Rendimiento a alquitranes, Y gqr

Se define como los gramos de alquitranes producidos por kg de biomasa seca y libre

de ceniza alimentada al gasificador.

Y ( gas ) R (-N alq R
o 1000(2) k&s&m

¢ Fluidodindmica

- Velocidades superficiales a la entrada y salida de cada lecho, ug gy up

Se calcula la velocidad superficial del gas a la entrada y a la salida de cada reactor.
El incremento de velocidad a lo largo del lecho del reactor se debe (suponiendo
temperatura longitudinal constante) a la expansion del gas. El valor de esta expansion se
determina como siempre haciendo un balance de inerte (N,). Por tanto, las velocidades

superficiales en el primer reactor, quedan:

m Patm
- ey |5 Y
H @2 Z(tmz) _w-(zlﬁ- i
U, .=U,), (0/0N2 )Lh

Y la velocidad superficial a la entrada de los otros reactores (R) se calcula a partir de
la velocidad superficial a la salida del reactor anterior, teniendo en cuenta el cambio de

temperatura v la seccion del reactor. Asi:

Tt 273 P+ APy, &5,
Yro= e 273 B, 4 AP, OF
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y la velocidad a la salida seré:

(76N s

Up = Upp (%Nz)

R.k

- tiempos espaciales, g, Tr

Vieciw B L'R Lg
T, = — - =T = . [5]
: ans,}{ Up (U R0 + U, )‘.‘,.""‘,_,
o = E&OH_WR _ Wit - kg
¥ anx,R ‘R SR (um + uRﬁ) mJ /h
S~ ?2: — =L SR

- velocidud espacial, SV
Es el inverso del tiempo espacial, Tz , calculado en las condiciones de temperatura y

presion del reactor: SV =(1/1r)}. 3600 [0

La velocidad espacial calculada en condiciones normales se identifica como SVy y

sus unidades son h™ (n.c.).
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5.4. PROGRAMACION DE UNA HOJA DE CALCULO EXCEL PARA EL
CALCULQ Y PRESENTACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION Y
RESULTADOS OBTENIDOS

Se ha elegido la hoja de calculo Excel para realizar los calculos concernientes a los

experimentos.

En las paginas siguientes se muestran la hoja de calculo para un sélo experimento
con todas las formulas utilizadas, indicando asi qué valores han sido directamente

introductidos al ser datos medidos directamente, v qué valores han sido calculados a partir

de los anteriores.

Las variables (condiciones experimentales y resultados) se presentan en cuatro

bloques:
- alimentacion
- gasificador
- segundo reactor

- tercer reactor



[ B T C
T—1 PROGRAMACION DE LA HQJA DE CALCULO

2

3 \EXPERIMENTO 36
| 4] ALIMENTACION

5 ltiempo h 0.0-4.2

6 lh, % peso 32

7 |dp mm (-4+0.8)

8 |m kgh  =C9/1000%60

9 (m’ g/min 12,4

10 |throughput kg/hm®  =C9*60/1000/0,002827

11Q 4 Nl/min  =12%273/298

12 { Quir frech Nlmin  =0*273/298

13 [ Qo0 Nimin  =CY9*C6/100/18*22 4

14
| 151 GASIFICADOR

16 |ER (lecho) =C$1 1/((C89*(1-(C$6/100)-0,012)/0,21/100%4 2)*(0,08205*273/710*760))
17 |ER (freeb) =(C12)/((C$9*(1-(C$6/100)-0,012)/0,21/100%4,2)*(0,08205%273/710*760))
18 |H/C mol/mol  =({1-(C$6+1,2)/100)*6,1+CS$6/9)/((1-(CS6+1,2)/100)*4,2)

19 |O/C mol/mol  =(1,875%(C11+C12)/C9+2,7*(1-(C6+1,2)/100)+C6/18)/(4,2*(1-(C6+1,2)/100))
20 [(H,0/Chy ¢ mol/mol  =(C$6/18)((1-(C$6+1,2)/100)¥4.2)




i A B ] C
21 [gas (Yovol); o
2| N, =C11*0,79/(C$11+C$13)*100
23| O, =C11*0,21(C$11+C$13)*100
24| H,0(V) =C13/(C$11+C$13)*100
25T ¢ °C 710
26 | T sreet °C 560
27 |AP, mmHg 60
28 1L, cm 20
29 ju, cm/s =(C11+C13)*(C25+273)/273*710/(C27+710)y*1000/60/(36*3,14159/4)
30 fu, cm/s =C29*C22/C54
31 1, S =C28/((C30+C29)/2)
32 lgas (Yevol); 5
33 H, 8
34 CO 17
35 CO, 11
36 CH, 4,2
37 C,H, 2,1
38 N, =100-(C33+C34+C35+C36+C37)
39 |H,0 (balance H) %vol =(11,2*C$9*(6, 1 ¥(1-(C36+1,2)/100)+CS6/9N/((C$11+C$12)*79/C38)-C33-2*C36-2*C37-7*C856*(,2/10000
40 |gas (%ovol aprox), ;,




a1

42

43

44

45

46

47

48

43

50

51

52

53

54

55

56

57

58

59

50

H,

&

CO
CO,

CH,
C.H,
N;

H,0

gas (% vol)yy,

H,
Co
Co,
CH,

MI/Nm?
MJ/Nm’®
N kg g¢

alg,1 &K Ear

=C33%(100-C$39)/100
=C34*(100-C$39)/100
=(C35%(100-0$39)/100
=(C36%(100-C$39)/100
=C37*%(100-C$39)/100
=(C38%(100-C$39)/100

=(11,2*C$9*(6,1*(1-(C36+1,2)/100)+C36/9))/((C$1 1+C$12)*79/C46)-C41-2*C44-2*C45-T*CE56*0,2/10000

~C41*100/(CS41+C342+C$43+C344 +C$45+C$46+C$47)
~C42%100/(CS41+CS42+C$43+C$44+C$45+C$46+C$47)
=C43*100/(C$4 1+ C42+C43+CH44+C$45+C$46+C$47)
~C44%100(CS41+C842+C$43+C$44+C$45+G$46+C$47)
=C45%100/(C341+C342+C343+CHa41C$45+C$46+CS47)
~C46%100/(C$41+CS42+C$43+C$A4+C$45+C$46+C$47)
—C47*100/(CS41+CS42+(1843+C 544+ C$45+CH46+C347)

23000

—(C33%241,8+C34%283+C36*890,4+C37%1217,3/100/22,4
=(C49*24] 8+C50%*283+C52*890,4+C53%1217,3)/100/22.4
—((C11+C12*79/C54-C$13)/(C*(1-(C6+1,2)/100))

=C56*C59/1000




P A B C ]
B I
| 62 SEGUNDO REACTOR l
63 |solido DCh

64 (W, g 300

65 1Qu 2 Nl/min 0

66 |(H,0/C)y mol/mol  =CS55/C52-+2*C53+7*(C56%0,24/10000))

67 |ER, =C65)(CSI*(1-(C$6/100)-0,012)/0,21/100%4,2)*(0,08205*273/710*760})

68 [Ty¢m °C 830

63 |AP, mmHg 20

70 |dp; mm (-2 +1.6)

il il 15

72 (U cm/s 60

73 |u;, cm/s =(C30--(C12+C65)*1000/60/28,27)*(273+C68)/(273+C25)y*(710+C2T)(710+C69)

74 |u; cm/s =C73*C54/C100

75 |1, s =C71/4(C74+C73)/2)

76 |1, kg/(m’ o /h) =((C64)(((CT3+CT4)/2)%(3,14159/4%36)))/3.6

77 {8V, h! =(1/C75)*3600

78 |gas (%ovol)s s

79 H, 13

80 CO 15




A B | C
81 CO, 13
82 CH, 4
83 C,H, 12
84 N, =100-(C79+C80+CB1+C82+(C83)
85 [H,0 (balance H) %vol =(11,2%C89*(6,1*(1-(C$6+1,2)/100)+C86/9))A(CS11+C$12)*79/C84)-C79-2*C82-2*C83-7*(C$102%0,2/10000
86 Jgas (%ovol aprox), ,
87 H, =C79*(100-C$85)/100
88 CO =C80*(100-C$85)/100
89 co, =C81*%(100-C$85)/100
90 CH, =C82*(100-C$85)/100
o1 C,H, =(83*(100-C$85)/100
92 N, =C84*(100-C$85)/100
93 H,O =(11,25C$9%(6,1*(1-(C$6+1,2)/100)+CS6/9N/((CF 1 +C$12)*¥79/C92)-C87-2*C0-2*CI1-7*C$102%0,2/10000
94 |gas (% vol)y,
95 H, =C87*100/(C$87+CS88+CH8I+-CFI0+CEI1+C$92+CE93)
96 CO =C88*100/(C$87+CS88+C$8I+-CSIN+CEI1+CH92+CE93)
97 CO, =C89*100/(C$87+CS88+CSBI+-CF0+CF31+CEI2+(§H93)
98 CH, =C90*100/(C$87+C$88+CS$R+C$I0+CFI1+CE92+CH93)
99 C.H, =C91*100/(C$87+C$88+C$89+CHIN+CEI1+C592+C593)
100 N, =C92*100/(CS87+CS88+C$89+CHO0+CE91+C892+C893)




| B C
101 H,O =(C93*100/(C$87+CH88+C$R9+C$I0+CI91+C$92+C$93)
102| Cuga mg/Nm® 2000
103] P.CL,g MINm®  =(C79%241 8+C80*283+C82*890,4+C83%1217.3)/100000*44 4
104 P.CL,y MI/Nm®  =(C95%241,8+C96*283+C98*890,4+C99%1217,3)/100/22,4
105 Yguson Nm'/kgge =((C$11+C$12)*¥79/C100-C$13)/(CSI*(1-(C$6+1,2)/100))
106 Yoo gkgs  =C102*C105/1000
107] X,ig2 % =(C56-C102)/C56*100
108] Xcpas % =(C36-C82)/C36*100
109
110 TERCER REACTOR
111|s6lido Ni-B
112|W3, g 80
113|(H,0/C)s 4 mol/mol  =C101/(C98+2*C99+7*(C102%0,24/10000))
18Ty °C 800
115|AP; mmHg 10
116)dp; ¢ mm (-1.6+1)
17|L3, cm 6
118u,¢ cm/s 80
119|u; , cm/s =C74*%(273+C114)/(273+C68)*(710+C69)/(710+C115)*36/16
120)u; 5 cmy/s =C119*C100/C146




| A B C
1211, S =C117/((C120+C119)/2)
122|7; kg/(mjwet/h) =H(CLIDACTI19+C120)/2)*(3,14159/4*16)))/3.,6
123|SV, bt =(1/C121)*3600
124}gas(Yovol); ¢
125 H, 21,9
126 Co 17,5
127 Co, 16
128 CH, 3
129 C,H, 0,5
130 N, 45,6
131|H,0O (balance H) vol % =(11,2*C3$9*(6,1*(1-(C$6+1,2)/100)+C36/9))/((C$11+C312y*79/C130)-C125-2*C128-2*C129-7*C$148*0,2/10000
132|gas (Yovol aprox);
133 H, =C125*(100-C$131)/100
134 CO =C126*(100-C$131)/100
135 CO, =C127*(100-C$131)Y/100
136 CH, =C128*(100-C$131)/100
137 C,H, =C129*(100-C$131)/100
138 N, =C130*%(100-C$131)/100
139 H,0 =(11,2%C$9*(6,1*(1-(C$6+1,2)/100)+CS6/9)A(CS11+C$12)*79/C138)-C133-24C136-2*C 137-7*C$148*0,2/10000
140|gas (% vol);




A B C
141 H, =C133*100/(C$133+C$134+C$135+C$136+C$137+C5138+C$139)
142 CO =C134*100/(C$133+C$134+C$135+C$136+C$137+C$]38+C$139)
143 CO, :C135*100/(C$133+C$134+C$135+C$}36+C$137+C$138+C$139)
144 CH, =C136%100/(C$133+C$134+C$135+C$136+CS$137+CH138+C5139)
145 C,H, =C137*100/(C$133+C$134+C$135+—C$136+C$137+C$138+C$139)
146 N, :C138*100/{C$133+C$134+C$135+C$136+C$137+C$138+C$139)
147 H,0 =C139*100/(C$133+C$134+C$135+d$136+C$137+C$138+C$139)
148 Cyqs mg/Nm’ 50
149 P.Cl;5 MJ/Nm’ :(C125*24},8+C126*283+C128*890,4+C129*1217,3)/100000*44,4
150 P.C.L3y, MI/Nm®  =(C141*241,8+C142%283+C144*890,4+C145%1217,3)/100/22,4
151 Yoaosn Nm' kg, =((C$11+C$12+C$65)*79/C146-C$13)(C89*(1-(C$6+1,2)/100))
152 Yaqs gkgyy —C148*C151/1000
153 Xis % =(C102-C148)/C102*100
154| Xenaa % =(C82-C128)/C82%100
155 Qg Nl/min  =C120%(3,14159/4*16)*60/1000*273/(273+C114)




VI

CONDICIONES EXPERIMENTALES Y
RESULTADOS OBTENIDOS PARA TODOS LOS
EXPERIMENTOS DE GASIFICACION
REALIZADOS

En este capitulo se presentan las condiciones de operacion y los resultados
obtenidos de los sesenta y cinco experimentos de gasificacion validos realizados. A
continuacion se muestra una serie de tablas que se han realizado a partir de la hoja de
calculo que se mostro en el capitulo anterior para un experimento modelo. Estas tablas
se dividen en cuatro partes que corresponden a la alimentacién, al primer reactor
(gasificador), al segundo reactor, lecho guarda o reactor de dolomita y al tercer reactor
0 reactor catalitico. Las tablas correspondientes a los tres reactores usados se¢ sub-

dividen en condiciones y resultados.



Tabla 6.1.1. Alimentacion de los experimentos 1 al 10.

Experimento n° 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
tiempo h 3.5 3.0 1.7 22 3.5 2.8 30 2.3 1.9 2.0
h, % peso 14.0 13.0 157 16.0 [5.0 i2.0 12.2 [2.0 12.0 83
m kg/h 0.44 0.60 0.56 0.54 0.54 0.58 0.54 0.57 0.59 0.61
m' g/min 7.4 10.0 93 9.0 9.0 9.6 9.0 9.5 98 10.1
throughput  kg/hm® 157 212 197 191 191 204 191 202 208 214
Q i Nl/min 12.8 12.8 14.4 11.9 13.7 13.7 13.7 13.7 13.7 13,7
Quir freeb NVmin 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Qo NV/min 1.3 1.6 1.8 1.8 1.7 1.4 1.4 1.4 1.5 1.0
Tabla 6.1.2. Condiciones y resultados del gasificador de los experimentos 1 al 10.
Experimento n° i 2 3 4 5 6 7 8 9 10
CONDICIONES EXPERIMENTALES

ER (lecho) 0.44 0.32 0.40 0.34 0.39 0.35 0.38 0.36 0.34 032
ER (freeb) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H/C at-g/at-g 1.89 1.85 1.95 1.96 1.93 [.82 1.83 1.82 1.82 1.70
0/C at-g/at-g 1.77 .51 1.72 1.61 1.69 1.56 1.62 1.57 1.55 1.44
(H,0/Cho  at-glat-g 022 0.20 0.25 0.26 0.24 0.18 0.19 0.18 0.18 0.12
Composicion del gas a la entrada (Yovol); o

N, 71.8 70.2 70.1 68.7 70.4 71.5 71.9 71.6 71.4 73.4

0O, 19.1 18.6 18.6 183 18.7 19.0 19.1 19.0 [9.0 195

H,0(v) 9.1 11.2 112 13.1 10.9 9.4 9.0 9.4 9.6 7.1




Tabla 6.1.2 (cont.)

Experimento n° I
Tic °C 790
T1 et °C 540
AP, mmHg 60
| cm 20.0
Upp cm/'s 30
U cnv's 41
T4 s 0.56

2
790
600

60
18.0
31
45
0.47

775
461
60
20.0
34
47
0.49

Composicion del gas a la salida en base seca (Yovol)y s

H, R.8
co 9.9
CO, 16.4
CH, 2.2
C.H, 1.2
N, 61.5

(H:0)p*  %vol 149

Caiq.: mg/Nm’ 4000

PCl,s  MJINm’ 3.7
PCl,,  MINm’ 32
Y gms 1 Nm’/kgss  2.88
Yaig 1 /K ass 11.52

82
15.0
13.0
33
1.6
58.9
19.6
6300
5.0
4.0
2.30
14.51

10,0
13.0
142
2.4
[.5
589
15.1
7300
4.5
38
2.70
19.74

4 5
794 792
572 579
60 60
30.0 22.0
29 33
43 47
0.83 0.55
RESULTADOS
86 75
158 12.0
14.7 17.5
37 2.6
1.9 13
553 59.1
15.7 17.3
12000 5500
54 4.1
4.6 34
2.47 272
29.60 14.97

796
606
60
19.0
32
49
0.47

3.9
14.6
16.5

34

1.7
54.9
14.0

3900

5.1
4.4
2,59

10.09

795
567
60
28.0
32
47
0.71

7.5
14.4
15.2
28
1.3
58.8
16.0
8400
4.4
37
2.65
2222

831
469
60
28.0
33
50
0.68

6.0
14.5
16.0
2.9
1.6
59.0
184
4000
4.5
3.7
2.56
10.25

639
465
60
21.0
29
43
0.59

4.9
13.2
17.2
32
1.0
60.5
19.2
18700
4.0
32
244
45.61

10
780
529

60

21.0
31
49

0.53

9.0
15.0
17.0
35
1.9
53.6
13.1
7100
53
4.6
2.43
17.28




Tabla 6.1.3. Condiciones experimentales del lecho de dolomita de los experimentos 1 al 10.

Experimento n° 1 2 3 4 5 6 7
solido DN DN DCh DN DCh DN DCh
W g 280 295 205 318 306 220 300
Quirz Nl/min 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
(H,0/C)y  molat-g 3.26 3.11 2.59 1.88 3.31 2.15 2.70
ER, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Tocm °C 784 760 790 794 820 806 763
AP, mmHg 20 20 20 20 20 20 20
dp2o mm 2 +1 2+1 241 1408 -16+1  3+2 1641
Ly cm 15.0 18.0 16.0 15.0 14.0 12.5 15.0
Upp cm/s 45 45 45 20 35 85 35
Uz, cm/s 43 46 51 45 51 52 48
Uz, cmy/s 45 48 53 47 52 54 49
T2 $ 0.34 0.38 031 0.33 0.27 0.24 0.31
T kg/(m3/h) 0.063 0.061 0.039 0.068 0.058 0.041 0.061

SV, h' 10521 9425 11636 11022 13238 15245 11677

DCh
566
0.0
3.26

0.00
885
20

1.6+1

25.0
35

55
54
0.46
0.102
7872

DCh
440
0.0
2.62
0.00
815
20
-1.6+1
20.0
35
51
54
0.38
0.083
9397

10
DCh
401
0.0
1.73
0.00
923
20
-1.6+1
20.0
35
59
60
0.34
0.066
10693




Tabla 6.1.4. Resultados del lecho de dolomita de los experimentos 1 al 10.

Experimento n°

1

Composicion del gas a la salida en base seca (Yovol)ys

H,
CO
CO,
CH,
C:H,
N,

Composicion del gas a la salida en base humeda (% vol),

H,
€O
CO,
CH,
C.H,y
N
H,O

Calq,Z

PCl.s
P.Clay

YgaS,Z,h
Ya!q,2
Xalq,Z

mg/Nm’
MJ/Nm’
MIJ/Nm’
N’ /Kgaot
/K gaar

%%

16.6
10.1
16.5
2.1
1.0
537

15.6
9.5
15.5
2.0
0.9

503

6.3
500
4.4
42
3.00
1.5
87.5

2 3
14.0 15.0
13.7 13.0
14.5 15.3
33 25
1.3 1.6
532 52.6

i2.1
11.8
12.5
2.8
1.1
459
13.7
1400
52
4.5
2.38
33
77.8

13.7
11.9
14.0
23
L5
48.1
8.5
2030
5.1
4.7
2.82
5.7
72.2

4

11.9
149
i55
2.8
1.7
532

10.1
12.7
13.2
2.4
1.4
452
15.0
1870
5.2
44
2.55
4.8
84.4

5

11.5
142
15.0
28
0.8
55.7

9.9
12.2
12.9
2.4
0.7
479
13.9
1000
4.6
39
2.78
2.8
81.8

15.0
17.0
14.0
35
1.0
495

13.9
15.7
12.9
32
0.9
458
7.6
2000
5.7
53
2.68
54
48.7

12,5
14.7
15.2
29
1.1
53.6

11.1
13.1
13.5
2.6
1.0
47.7
10.9
1580
4.9
4.4
2.74
43
81.2

10.5
12.0
16.0
2.7
1.5
573

8.9
10.2
13.5
23
13
48.5
15.4
580
45
3.8
2.54
1.5
855

10.7
14.8
16.5
3.6
1.0
53.4

9.3
12.8
14.3
31
0.9
46.2
13.5
2050
5.0
43
2.59
53
89.0

10

15.1
16.2
15.1
35
1.5
48.6

14.0
15.1
14.0
33
1.4
452
7.0
230
59
55
2.51
0.6
96.8




Tabla 6.1.5. Condiciones experimentales de] tercer lecho de los experimentos 1 al 10.

Experimento n°

solido
Wi
(H,O0/C)ap
Tiem

AP;

dps,

Lao

Unpf

Uso

Uz

T3

T3

SV,

g
mol/at-g
°C
mmHg
mm

cm

cm/'s
cnm/s
cm/s

kg/(m’/h)

i

1.59
200

11
11

2
Coque
790
2.57
261
10
-5+1
14.0
55
14
14
0.99
031
3632

3
Coque
365
1.54
410
10
-5+1
25.0
55
19
19
1.29
0.10
2784

4
Coque
500
2.69
155
10
-5+1
250
55
11
11
2.31
0.25
1561

5

Sepiolita Sepiolita Sepiolita

161
3.52

120

10
-4+2
25.0

11
11
232
0.08
1550

6

506
1.40
194
10
-2+1
50.0
n.d.
13
13
3.76
0.21
958

7

229
2.28
184
10
442
30.0

12
12
2.41
0.10
1495

8

G1-25§8 GIl-258

183
3.13
620
10
-5+2
11.0
>150
96
100
0.11
0.041
31963

9

196
2.59
750
10
~5+2
11.0
>150
115
115
0.096
0.038
37684

10
Gi-258§
196
1.15
758
10
542
11.0
>150
119
116
0.094
0.037
38448




Tabla 6.1.6. Resultados del tercer lecho de los experimentos 1 al 10.

Experimento n° 1 2 3
composicion del gas a la salida en base seca (Yovol); s
H» 16.7 14.0 15.0
co 9.9 13.7 13.0
CO;, 16.7 14.5 15.3
CH, 2.1 3.3 2.7
C.H, 1.0 I.3 1.6
N, 53.6 53.2 524
Composicion del gas a la salida en base hameda (% vol)sn
H, 15.7 12.1 3.8
CO 9.3 11.8 11.9
CO, 15.7 125 14.0
CH, 2.0 2.8 2.5
C,H, 0.9 1.1 1.5
N, 50.3 458 48.0
H,0 6.2 13.8 8.3
Cuig3 mg/Nm’ 100 70 276
PClss  MINm’ 4.4 52 52
PCIl,,  MINm’ 4.2 4.5 43
Y gas 3 Nm'/kger  3.01 239 2.83
Y3 oK@ 0.30 0.17 0.78
Xeara % 80.0 95.0 86.4
Qgesit N/min 19.9 218 233

4

11.9
149
155
35
1.7
45.6

11.4
143
14.9
34
1.6
438
10.6
350
55
53
2.64
0.92
81.3
21.2

11.5
142
16.5
2.8
1.0
54.0

10.0
12.4
14.4
24
0.9
47.0
13.0
55
4.7
41
2.84
0.16
945
228

153
17.0
14.0
3.5
1.0
49.2

142
15.7
13.0
32
0.9
45.6
7.4
60
5.7
53
2.69
0.16
97.0
23.5

12.5
147
15.2
2.9
1.1
33.6

11.1
13.1
13.5
2.6
1.0
47.6
11.1
60
4.9
4.4
275
0.16
96.2
22.5

14.0
15.5
14.5
35
1.2
513

12.7
14.1
13.2
3.2
1.1
46.7
2.0
100
3.5
50
2,65
0.26
82.8
229

13.7
16.4
13.5
34
0.55
52.5

12.1
14.4
11.9
3.0
0.5
46.2
1.9
55
5.2
46
2.59
0.14
973
23.2

10

18.0
15.8
12.7
3.0
0.6
49.9

16.6
14.6
11.7
2.8
0.6
46.1
77
60
54
50
2.46
0.15
73.9
232




Tabla 6.2.1. Alimentacion de los experimentos 11 al 20.

Experimento n° 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
tiempo h 1.8 33 2.8 24 25 23 2.0 2.2 1.5 1.4
h, % peso 8.3 82 8.0 8.0 7.7 8.0 9.1 7.7 220 21.7
m kg/h 0.60 0.73 0.65 0.72 0.72 048 0.73 0.57 0.51 0.53
m' g/min 10.0 12.2 10.9 12.0 12.0 8.0 12.1 a5 8.5 8.9
throughput kg/hm2 212 259 231 255 255 170 257 202 180 189
Q uirt NV/min 13.7 13.7 15.6 13.7 13.7 13.7 13.7 13.7 13.7 11.0
Quir frech Ni/min 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Qo) Nl/min 1.0 1.2 1.1 1.2 1.1 0.80 1.37 0.91 2.33 2.40
Tabla 6.2.2. Condiciones y resultados del gasificador de los experimentos 11 al 20.
Experimento n° 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
CONDICIONES EXPERIMENTALES

ER (lecho) 0.32 0.27 0.34 0.27 0.27 0.40 0.27 0.34 0.45 0.34
ER (freeb) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H/C at-g/at-g 1.70 1.69 1.69 1.69 1.68 1.69 1.72 1.68 2.21 2.20
0o/C at-g/at-g 1.44 1.32 1.46 1.32 1.32 1.60 1.34 1.46 1.96 1.73
(H,0/Chi 0 at-g/at-g 0.12 0.12 0.12 0.12 0.11 0.12 0.13 0.11 0.38 0.37
Composicion del gas a la entrada (%vol);

N, 73.5 72.4 739 72.7 72.9 74.7 71.8 74.1 67.6 64.8

0O, 19.5 193 19.6 193 194 198 19.1 19.7 18.0 17.2

H,0(v) 7.0 8.3 6.5 8.0 7.7 55 9.1 6.2 14.5 17.9




Tabla 6.2.2 (cont.)

Experimento n°

Tic
TI,frecb
AP,
L
U0
Up,s

T1

°C

°C
mmHg
cm
cm/s
cm/s

11
798
520

60

200

32

48

0.50

12
821
530
60
20.0
33
52
0.47

13
752
540
60
20.0
34
51
0.47

Composicion del gas a la salida en base seca (%vol); s

H,
co
CO,
CH,
C.H,
N;
(H0)y0*
Calq.t
PCI,s
P.ClLyy

Ygas,l,h

Yalq,l

7.5
143
168
35
1.7
563
14.6
14000
4.9
4.2
238
33.38

8.6
15.0
16.0
3.1
1.8
55.5
186
20470
50
4.1
2.06
4218

8.1
12.0
16.6
2.7
1.3
59.3
16.2
13310
42
3.5
239
31.85

14 15
803 840
545 550
60 60
20.0 200
32 33
5] 52
0.48 0.47

RESULTADOS
7.3 67
131 16.3
16.0 151
3.2 28
16 16
588 57.6
223 18.9
5890 37800
46 47
36 3.8
207 2.02
1220 76.40

16
730
550

60

20.0
29
39

0.59

6.5
115
13.0

3.0

0.0
66.0
16.4

16900

33
28
2.60

43.90

17
800
555

60

20.0
32
49

0.49

7.0
15.0
13.0

2.7

1.3
61.0
223

28000

44
3.4
1.98

$5.57

18
800
530
60
20.0
31
48
0.50

9.5
16.5
14.0

3.0

1.2
55.8
142

3700

5.0
43
2.51
9.30

19
810
5035
60
20.0
35
47
0.49

8.0
11.0
16.0

23

1.1
61.6
18.3

7200

38
3.1
295

21.23

20
810
500

60
20.0

29

41
0.58

13.6
11.8
12.8
24
0.9
58.5
213
3000
4.4
3.5
2.40
7.19




Tabla 6.2.3. Condiciones experimentales del lecho de dolomita de los experimentos 11 al 20.

Experimento n°

solido
W, g
Quir,2 NI/min

(HzO/ C)Z,(} mol/ét-g
ER,

Tocm °C

AP, mmHg
dpao mm

Lag cm

Upnf cm/s

Uz, cIm/s

Uy, cm/s

T2 S

1, kg/(m’/h)
SV, h!

11
DS
348
0.0
1.78
0.00
844
20

-2+16

20.0
55
53
57

0.36

0.062
9870

12
DS
410
0.0

2.09
0.00
814
20
2+1.6
20.0
55
55
59
0.35
0.071
10246

13
Magn
419
0.0
2.43
0.00
764
20
-2 +1
16.0
45
54
57
0.34
0.074
10488

14
Magn
549
0.0
3.74
0.00
798
20
2+1.6
20.0
55
53
57
0.36
0.097
9958

15
DS
610
0.0
1.69

0.00
803
20
2+1.6
300
55
53
56
0.55
0.110
6517

16
DS
612
0.0

3.06
0.00
818
20
2416
30.0
55
45
55
0.60
0.120
6021

17
DS
612
0.0
2.53
0.00
814
20
2 +1.6
30.0
55
52
54
0.56
0.113
6389

18
DS
612
0.0

2.70
0.00
805
20
-2+1.6
30.0
55
31
57
0.55
0.111
6511

19
DS
300
0.0

3.75
0.00
875
2.0
2+16
15.0
55
52
53
0.29
0.056
12616

20
DM
300
0.0
5.58
0.00
344
20
2416
15.0
55
44
47
0.33
0.065
10920




Tabla 6.2.4. Resultados del lecho de dolomita de los experimentos 11 al 20,

Experimento n°

11

Composicion del gas a la salida en base seca (%vol)y s

H,
CO
CO,
CH,4
CH,
N,

Composicion del gas a la salida en base humeda (% vol),

H,
CO
CO;
CH,
C.H,
Nz
H,O
Catg.2 mg/Nm3
PCl,s
P.C1,;
Y gas2h Nm'/Kg s
Yaq.2 &/Kgaa
Xalg2 %o

i4.0
17.2
15.0
33
1.1
49 4

12.7
157
13.7
3.0
1.0
45.0
9.0
1200
56
5.1
2.55
3.1
914

12 13

18.0 17.0
17.0 13.4
14.0 15.0
3.0 28
1.0 1.1
47.0 50.7

16.1
15.2
12.5
27
0.9
42.0
[0.6
1100
5.8
52
2.23
2.4
94.6

15.8
125
14.0
2.6
1.0
472
6.9
350
52
4.9
252
2.1
93.6

14

14.4
17.5
14.0
3.1
1.0
50.0

12.3
14.9
12.0
2.6
0.9
427
14.6
500
55
4.7
2.22
1.1
91.5

15

13.0
153
14.9
28
1.1
529

10.7
12.6
12.3
23
0.9
437
17.3
1350
50
4.2
2.17
29
96.4

I6

125
15.5
21.0
238
0.0
482

11.7
14.5
19.6
2.6
0.0
45.0
6.7
2140
4.4
4.1
321
6.9
873

17

11.2
13.5
12.5
2.4
1.0
59.4

86
104
06
1.8
0.8
457
23.0
1040
4.4
34
2.06
2.1
96.3

I8

16.0
15.0
202
2.4
1.0
45.4

15.1
14.2
19.1
23
0.9
43.0
53
580
5.1
4.8
281
1.6
84.3

19

12.0
10.5
16.0
1.6
0.8

59.1

10.0
8.8
133
13
0.7
493
16.6
1000
3.7
3.1
3.02
3.0
86.1

20

18.6
135
14.0
24
0.7
508

159
11.6
12.0
2.1
0.6
43.6
14.3
200
50
43
2.56
0.5
933




Tabla 6.2.5. Condiciones experimentales del tercer lecho de los experimentos 11 al 20.

Experimento n° 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
sohido Gl25% G125S8 Gi1-25S Gl-258 G1-258 GI1-25S G1-255 GI-253 G1-258 G1-258
Wi g 451 185 102 185 200 200 200 200 150 102
(H,0/C)sy mol/at-g 1.72 229 1.44 329 3.97 224 6.45 1.25 5.87 434
Tscm °C 675 670 640 715 700 650 705 720 720 780
AP, mmHg 10 10 10 10 10 10 10 10 10 10
dpsgo mm -5+2 -5+2 -5+2 -5+42 -5+2 -5+2 -5+2 -3+1 =543 -3+1
Lig cim 11.0 220 22.0 11.0 11.0 11.0 11.0 11.0 11.0 8.0
U cmy's >150 >150 >150 >150 >150 >150 >150 130 >150 130
Us 0 cm/s 110 117 114 120 116 107 111 120 105 101
Uss cmy/s 124 118 115 129 118 109 111 118 114 110
T3 s 0.094 0.187 0.192 0.088 0.094 0.102 0.099 0.092 0.101 0.076
'3 kg/(m’/h)  0.085 0.035 0.020 0.033 0.038 0.041 0.040 0.037 0.030 0.021

SV, h! 38253 19202 18771 40856 38237 35355 36384 38928 35742 47304




Tabla 6.2.6. Resultados del tercer lecho de los experimentos 11 al 20.

Experimento n° 11 12 13
composicién del gas a la salida en base seca (Yovol)s s
H, 241 21.0 18.0
CO 24.0 18.0 14.5
CO- 11.0 [2.3 143
CH, 0.7 2.7 27
C,H,4 0.0 0.5 1.0
N 40.2 456 495
Composicién del gas a la salida en base hiimeda (%o vol)s,
H. 238 192 17.0
CO 23.7 16.4 13.7
CO, 10.9 112 135
CH, 0.7 2.5 25
C,H, 0.0 0.5 0.9
N; 397 41.6 46.6
H,O 1.2 8.7 5.8
Catg3 mg/Nm’ 60 100 55
PClss  MiNm’ 5.9 5.9 54
PCl;y,  MINm’ 5.8 5.4 5.1
Y gas 3 Nm'/kges — 2.91 2.25 2.56
Yaig3 /K et 0.17 0.22 0.14
X3 %% 95.0 90.9 93.5
Quas 3 NVmin 27.0 257 26.0

14

20.3
21.0
13.0
30
0.7
42.0

19.2
19.9
12.3
28
0.7
39.7
5.4
60
6.4
6.1
2.40
0.14
38.0
269

15

145
17.0
14.0
3.0
0.7
50.8

122
14.4
11.8
2.5
0.6
429
15.6
60
53
45
2.21
0.13
95.6
25.0

16

13.0
21.5
15.0
2.4
0.0
45.6

12.5
20.7
14.4
23
0.0
439
6.1
100
5.0
4.9
3.29
0.33
953
244

17

13.0
14.0
11.0
2.1
0.6
593

10.0
10.8
85
1.6
0.5
45.8
22.8
55
43
33
2.06
0.11
947
234

18

19.0
12.5
20.0
2.0
0.7
45.9

18.2
12.0
19.1
1.9
0.6
439
43
60
4.8
4.6
2.75
0.17
89.7
24.4

19

17.0
13.0
17.5
038
0.0
517

14.9
11.4
15.4
0.7
0.0
455
12.1
60
38
3.3
330
0.20
940
235

20

24.4
18.0
14.0
0.7
0.0
45.6

21.4
15.8
12.3
0.6
0.0
40.0
10.0
100
52
4.5
2.82
0.28
50.0
214




Tabla 6.3.1. Alimentacion de los experimentos 21 al 30.

Experimento n° 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
tiempo h 2.0 7.0 5.0 5.0 5.0 2.7 4.0 2.0 30 1.8
h, % peso 22.0 23.0 23.2 23.5 21.0 23.0 220 25.0 25.0 25.0
m kg/h 0.66 0.54 0.64 0.58 0.55 0.48 0.68 0.65 0.65 0.58
m' g/min 11.0 9.0 10.7 9.6 9.2 8.0 11.4 10.9 10.9 9.6
throughput kg/hm® 233 191 227 204 195 170 242 23} 231 204
Q aira Nl/min 13.7 11.0 1.0 11.0 11.0 11.0 11.0 12.8 12.8 11.0
Quir freeb Nl/min 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Qrz009 Nl/min 3.0 2.6 3.1 2.8 2.4 2.3 3.1 3.4 3.4 3.0
Tabla 6.3.2. Condiciones y resultados del gasificador de los experimentos 21 al 30.
Experimento n° 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
CONDICIONES EXPERIMENTALES

ER (lecho) 0.35 0.34 0.29 0.32 0.33 0.39 0.27 0.34 0.34 0.33
ER {freeb) 0.00 0.00 0.00 (.00 0.00 0.00 6.00 0.00 0.00 0.00
H/C at-g/at-g 2.21 2.26 2.26 2.28 2.17 2.26 221 2.35 235 2.35
0O/C at-g/at-g 1.75 1.76 1.66 1.73 1.69 1.85 1.58 1.80 1.80 1.78
(H20/C)p at-g/at-g 0.38 0.40 0.41 0.41 0.36 0.40 0.38 0.45 0.45 0.45
Composicion del gas a la entrada (%ovol) o

Na 64.8 64.0 61.7 62.9 64.8 654 61.5 62.5 62.5 62.1

0, 17.2 17.0 16.4 16.7 172 17.4 16.4 16.6 16.6 16.5

H,0(v) 18.0 19.0 21.9 20.3 179 17.2 221 209 20.9 214




Tabla 6.3.2 (cont.)

Experimento n° 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Tic °C 810 810 808 800 800 810 300 790 790 750
T1 frech °C 505 505 530 540 550 500 600 560 560 540
AP, mmHg 60 60 60 60 60 60 60 60 60 60
L, cm 20.0 20.0 19.0 20.0 20.0 20.0 20.0 20.0 20.0 20.0
U0 cm/s 36 29 30 29 29 29 30 34 34 28
U s cm/s 49 42 45 43 43 42 47 51 51 40
Ty S 0.47 0.56 0.50 0.55 0.56 0.57 0.52 0.47 0.47 0.59
RESULTADOS
Composicion del gas a la salida en base seca (%ovol)y s
H, 10.0 7.0 95 7.7 8.4 6.5 9.4 10.7 10.7 7.0
CO 150 15.5 18.0 16.8 18.0 17.7 184 18.0 18.0 14.0
CO; 9.0 14.1 13.5 13.9 14.0 15.0 14.1 14.8 14.8 13.5
CH, 3.6 3.5 4.5 3.9 33 2.9 4.6 33 3.3 3.0
C,H, 1.7 1.8 23 2.1 1.4 0.9 2.3 1.6 1.6 1.2
N, 60.7 581 522 55.6 549 57.0 51.2 51.6 51.6 61.3
(H,O)0*  Yovol 219 232 211 220 209 21.6 224 19.2 19.2 274
Caig1 mg,/Nm3 2000 3200 10000 9000 10100 2800 8000 5302 5302 9000
PCIl,s  MINm’ 5.3 5.1 6.3 5.6 5.3 4.6 6.4 5.6 5.6 4.4
PCl,,  MINm’ 42 3.9 5.0 4.4 42 3.6 5.0 4.5 4.5 3.2
Y gas, 1,0 Nm'/kgee  2.36 247 2.23 2.38 2.46 2.83 2.14 2.60 2.60 2.33
Yaigl 2/KB4er 4.71 7.92 22.25 21.42 2482 7.92 17.12 13.78 13.78 21.01




Tabla 6.3.3. Condiciones experimentales del lecho de dolomita de los experimentos 21 al 30

Experimento n° 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
solido DM DM DCh DCh DN DN DN DN DN DN
Wao g 300 300 300 300 300 300 300 300 300 300
Quir2 NVmin 0.0 0.0 0.0 0.0 18 0.0 0.0 0.0 1.0 0.0
(H,0/C),;  moliat-g  3.78 3.87 238 280 3.20 5.25 2.64 3.13 313 5.05
ER, 0.00 0.00 0.00 000  0.053 0.00 0.00 000 0026 000
Toca °C 810 820 814 787 870 850 830 800 880 850
AP, mmHg 20 20 20 20 20 20 20 20 20 20
dpao mm 5416 2416 16+l 2416 2416 -2+l6 2+%L6 2416 2416 -2 +1.6
Lao cm 15.0 15.0 15.0 15.0 15.0 14.5 145 15.0 15.0 15.0
Unat cm/s 55 55 35 55 55 55 55 55 55 55
2o crm/s 52 45 48 45 49 46 51 55 60 46
Uz, om/s 54 47 52 44 49 49 53 56 60 47
. s 0.28 0.33 0.30 0.34 0.30 0.31 0.28 0.27 0.25 032
T kg/m/h) 0056 0064 0059 0066  0.060 0062 0057 0053 0049  0.063

SV, ht 12701 10973 12002 10675 11827 11801 12826 13243 14291 11222




Tabla 6.3.4. Resultados de! lecho de dolomita de los experimentos 21 al 30.

Experimento n° 21 22 23
Composicion del gas a la salida en base seca (Yovol)s
H, 240 16.0 19.3
CO 11.0 14.0 14.1
COo, 115 16.0 18.5
CH,4 3.1 32 4.5
CoHy 1.4 1.4 2.1
N, 49.0 494 415
Composicion del gas a la salida en base himeda (% vol)ap
H; 22.5 13.8 17.8
CO 103 12.1 13.0
CO; 10.8 13.8 17.0
CH, 29 2.8 4.1
C.H, 1.3 1.2 1.9
N, 46.0 42.6 382
H;O 6.2 13.7 7.9
Caig2 mg/Nm’® 160 230 560
PCl,s  MINo’ 59 5.5 6.8
PCIl,,  MINm' 5.6 48 63
Y g2 Nm'lkgs 244 2.61 2.43
Y2 8/KZaar 0.4 0.6 1.4
Xaiq2 % 92.0 92.8 94 4

24

4.5
1.0
15.9
35
1.4
53.7

11.8
89
12.9
2.8
1.1
435
18.9
1300
5.1
4.1
2.37
3.1
85.6

25

13.0
15.0
14.2
3.0
0.9
54.0

10.4
12.0
11.4
24
0.7
433
19.7
180
4.9
4.0
2.93
0.5
982

26

15.0
19.0
15.7
33
0.7
463

13.5
17.1
141
3.0
0.6
41.6
101
250
5.7
5.1
3.06
0.8
91.1

27

17.9
16.2
153
4.1
1.8
447

153
13.8
131
3.5
1.5
382
14.6
470
6.6
5.6
224
1.1
94.1

28

19.1
14.5
1538
32
1.2
46.2

17.0
12.9
14.0
2.8
1.1
41.1
111
870
5.8
5.2
2.65
23
83.6

29

18.1
13.0
16.5
3.0
1.3
48.1

15.7
11.3
14.3
2.6
1.1
417
13.4
150
55
438
2.84
0.4
972

30

12.0
12.5
15.0
25
1.0
57.0

91
9.5
11.4
19
08
43.1
243
1200
4.4
33
242
29
86.7




Tabla 6.3.5. Condiciones experimentales del tercer lecho de los experimentos 21 al 30.

Experimento n° 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
solido G1-258 GI1-25S GI1-258 Gl-258 IC157-3  UCI UCI  G1-25S G1-25S  Inerte
Wiy g 101 99 100 100 100 100 100 99 99 80
(H,0/C)sy  mol/at-g 1.12 2.63 0.98 3.56 5.19 2.37 2.19 2.17 2.75 6.74
Ticm °C 750 800 800 750 740 800 800 800 800 800
AP; mmHg 10 10 10 10 10 10 10 10 10 10
dpso mm 341 -16+1.0 -16+10 -16+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -16+1,0 -1,6+1,0
Lag cm 6.0 6.0 6.0 6.0 6.0 6.0 6.0 6.0 6.0 6.0
Upt om/s nd, 65 65 65 65 65 65 65 65 65
Us,o cm/s 116 105 117 o8 100 107 117 127 126 103
Uss cm/s 122 109 115 104 105 117 117 131 131 104
1 s 0051 0056 0052 0060 0058 0054 0051 0047  0.047 0058
T kg/(m/h) 0019 0020 0019 0022 0022 0020 0019 0017 0017 0017
SV, b 71258 64221 69571 60450 61580 67144 70274 77304 77375 62245




Tabla 6.3.6. Resultados del tercer lecho de los experimentos 21 al 30.

Experimento n° 21 22 23
composicion del gas a la salida en base seca (Yevol)s s
H, 28.0 230 18.4
CO 13.5 16.5 13.7
CO; 11.0 135 18.1
CH, 2.7 2.6 43
C.Hy 0.6 0.2 2.0
N; 442 442 43.5
Composicion del gas a la salida en base himeda (% vol)ay
H: 27.7 21.3 16.4
CO 13.3 152 122
CO, 10.9 12.5 16.1
CH, 2.7 2.4 38
C,H, 0.6 0.2 1.8
N, 43.7 40.8 38.8
H.O 1.1 7.6 10.8
Caqz mg/Nm’ 55 60 60
P.Cl:s  MI/Nm’ 6.1 5.7 6.5
PCIl;y  MINm’ 6.1 5.3 5.8
Y gas i Nm'/kggs  2.58 2.74 2.39
Yotg3 g/kgar 0.14 0.16 0.14
Xiar,3 % 65.6 739 893
Qgas3n NVmin 245 210 221

24

17.3
13.7
15.3
34
0.73
45.6

15.6
12.3
13.8
3.1
0.7
41.0
13.6
100
53
43
2.54
0.25
923
20.9

25

17.1
14.0
18.0
3.0
0.50
47.4

14.3
12.1
15.6
2.6
0.4
41.0
13.6
55
5.1
4.4
3.12
0.17
69.4
214

26

20.0
220
15.4
26
(.01
400

19.2
21.1
14.8
2.5
0.0
383
4.2
60
59
5.7
336
0.20
76.0
22.4

27

230
17.2
12.1
33
0.58
438

20.0
14.9
105
2.9
0.5
38.1
13.2
60
6.2
55
2125
0.14
872
225

28

21.9
15.0
17.0
2.6
0.40
45.6

19.1
13.1
14.8
23
0.3
39.8
10.5
100
5.5
48
2.74
0.27
885
251

29

20.0
13.0
18.0
2.4
0.40
45.6

17.6
11.4
15.8
2.1
0.4
40.1
12.6
50
4.9
4.4
2.97
0.15
66.7
25.2

30

13.0
13.0
14.5
25
1.0
56.0

10.0
10.0
111
19
0.8
429
233
50
4.6
3.5
2.43
0.12
95.8
20.0




Tabla 6.4.1. Alimentacion de los experimentos 31 al 40.

Experimento n° 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
tiempo h 1.7 3.5 5.5 5.0 42 5.5 3.1 3.0 1.4 0.7
hs % peso 19.0 19.0 250 220 320 240 23.0 18.0 18.0 18.0
m kg/h 0.68 0.68 0.47 0.27 0.74 0.67 0.72 0.72 0.72 0.72
m' g/min 113 113 7.9 45 12.4 1.1 12.0 12.0 12.0 12.0
throughput  kg/hm’ 240 240 168 96 263 236 255 255 255 2553
Q airp Ni/min 12.8 12.8 11.0 8.2 11.0 11.0 11.0 128 10.6 10.6
Qair froeb NV/min 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 2.2
Quzow) NJ/min 2.7 2.7 25 1.2 49 33 3.4 2.7 27 2.7
Tabla 6.4.2. Condiciones y resultados del gasificador de los experimentos 31 al 40.
Experimento 1n° 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
CONDICIONES EXPERIMENTALES

ER (lecho) 0.30 0.30 0.39 0.50 0.28 0.28 0.26 0.28 0.23 0.23
ER (freeb) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.05
H/C at-g/at-g 2.08 2.08 235 2.21 2.72 230 2.26 2.04 2.04 2.04
0/C at-g/at-g 1.59 1.59 1.93 2.09 1.87 1.66 1.58 1.53 1.43 1.53
(H,O/Chy  at-g/at-g 0.31 0.31 0.45 0.38 0.63 0.42 0.40 0.29 0.29 0.29
Composicion del gas a la entrada (Yovol)

N, 65.4 63.4 64.6 68.7 545 60.7 60.2 653 63.1 63.1

0, 17.4 174 17.2 183 14.5 16.1 16.0 17.4 16.8 16.8

H,0(v) 17.2 17.2 18.3 130 310 232 238 17.3 202 202




Tabla 6.4.2 (cont.)

Experimento n°

Tic

T et
AP,
L
LIS
Urs

T1

°C

°C
mmHg
cm
cm/s
cm/s

31
800
530
60
19.0
33
50
0.46

32
800
530
60
19.0
33
50
G.46

33
800
500
60
20.0
29
40
0.58

Composicion del gas a la salida en base seca (Yovol) g

H,
CO
CO,
CH,
C,H,
N;
H20) >
Caig1
P.CL.s
P.CIL,,

Ygas, Lh
Ya]q,l

8.1
18.0
13.5
45
23
33.6
19.2
7200
6.2
5.0
2.30
16.54

8.1
18.0
13.5
4.5
23
53.6
19.2
7200
6.2
5.0
2.30
16.54

5.0
14.0
18.0
4.0
23
56.7
19.1
5000
5.1
4.2
2.82
14.12

34 35
610 710
500 560
60 60
20.0 20.0
17 31
22 42
1.02 0.54
RESULTADGS
4.5 8.0
13.0 17.0
19.0 11.0
2.7 472
1.1 2.1
59.7 57.7
14.6 304
22000 23000
38 58
32 4.0
3.34 2.02
73.48 46.38

36
800
540
60
19.0
31
45
0.50

6.0
16.0
[7.0

5.0
23
53.7
24.0

16000

5.9
4.5
2.16

34.64

37
800
500
60
155
31
46
0.40

8.1
18.0
13.5
4.5
23
53.6
25.0
21000
6.2
4.6
2.00
41.95

33
800
550
60
18.0
33
50
0.43

6.0
17.3
14.7

4.5

1.8
55.7
22.6

16500

5.6
4.3
215

35.44

39
800
550
60
18.0
28
44
0.50

7.3
19.4
12.3

59

23
52.8
227

27400

6.8

53
1.84

50.50

40
800
550

60
18.0

28

42
0.51

6.9
18.3
15.2

5.0

2.0
52.6
19.1

20500

6.1

5.0
218

44.67




Tabla 6.4.3. Condiciones experimentales del lecho de dolomita de los experimentos 31 al 40.

Experimento n° 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
solido DN DN Inerte DN DCh DCh DCh DM DM DM
Wag g 300 300 300 300 300 300 300 300 300 300
Quir2 Ni/min 0.0 1.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 2.2 0.0
(H,0/C),y ~ molit-g 224 2.24 2.44 1.85 3.14 2.41 2.41 2.51 1.78 1.77
ER, 0.00 0.023 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0047  0.00
Tocm °C 840 850 850 850 830 850 855 820 860 850
AP, mmHg 20 20 20 20 20 20 20 20 20 20
dp2o mm Je41 1641 1211 2416 2416 -16+1 16+l 16+l 1641 16+
Lo cm 15 14.5 15 15 15 15 15 15 15 15
Vs cm/s 35 35 25 55 55 35 35 35 35 35
Une cm/s 55 56 45 30 50 50 51 54 50 48
U cm/s 61 61 45 29 53 54 58 57 56 50
1 s 0.25 0.25 0.33 0.50 0.29 0.29 0.28 0.27 0.28 031
1 kg/(m/h) 0051 0050 0066 0099 0057 0057 0.0 0.053 0055 0060
SV, h! 14341 14527 10763 7150 12376 12468 13050 13265 12767 11791




Tabla 6.4.4. Resultados del lecho de dolomita de los expertmentos 31 al 40.

Experimento n° 31 32 33
Composicién del gas a la salida en base seca (%ovol), s
H; 17.5 16.2 8.0
CO 17.0 155 12.0
CO, 18.0 19.0 19.0
CH, 3.6 34 4.0
C;H,4 2.0 2.1 1.0
N; 41.9 438 56.0
Composicion del gas a la salida en base hiimeda (% vol)an
H, 16.2 14.6 6.5
CcO 158 14.0 9.7
CO, 16.7 17.1 154
CH,4 33 3.1 32
C.H, 1.9 1.9 0.8
N, 389 395 45.4
H,O 7.1 9.8 18.8
Catg 2 mg/Nm’ 850 405 1700
PCl,s  MINm’ 6.5 6.2 4.5
PCl,,  MINm’ 6.1 5.6 3.7
Ygas 2 Nm'/kgee  2.59 277 2.86
Yaiq2 /Kt 2.2 1.1 4.9
Xalq2 % 88.2 94 4 66.0

34

6.0
7.0
200
24
0.9
63.7

4.9
57
16.4
2.0
0.7
521
18,1
2100
3.0
2.4
3.26
6.8
90.5

35

13.0
15.0
13.0
4.0
1.2
53.8

92
10.6
92
2.8
0.8
38.0
29.5
2000
5.5
39
2.17
4.3
91.3

36

13.0
15.0
19.0
4.5
2.1
46.4

10.7
12.3
15.6
3.7
1.7
38.1
17.8
1000
6.2
5.1
2.34
23
938

37

17.5
17.0
18.0
3.6
20
41.9

14.9
14.5
153
3.1
1.7
357
14.8
2650
6.5
5.6
230
6.1
87.4

38

13.2
16.2
155
4.5
1.2
49 4

11.0
13.5
12.9
37
1.0
41.1
16.8
3700
59
4.9
2.26
8.4
77.6

39

14.0
16.4
17.9
47
13
45.7

11.2
13.2
14.4
38
1.0
36.7
19.7
1000
6.1
4.9
2.57
2.6
96.4

40

15.0
16.4
15.7
5.0
1.0
46.9

13.0
142
13.6
4.3
0.9
40.6
13.5
3100
6.2
54
2.30
7.1
84.9




Tabla 6.4.5. Condiciones experimentales del tercer lecho de los experimentos 31 al 40.

Experimento n° 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
solido UCI ucl ICI 46-1 ICI46-1 R-67 R-67 Ni-5282 ICl46-1 ICI46-1 ICI46-1
Wi g 100 100 80 80 80 80 80 80 80 80
(H,0/C);y  mol/at-g 0.99 1.42 3.66 4.79 6.07 243 2.14 2.64 3.26 2.05
Tscm °C 800 800 740 800 800 800 780 800 800 800
AP mmHg 10 10 10 10 10 10 10 10 10 10
dpso mm -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 3/64" -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0
Lipo cm 6.0 6.0 6.0 6.0 6.0 6.0 7.0 6.0 6.0 6.0
Upnf cm/s 65 65 65 65 65 65 110 65 65 65
Us o cm/s 134 133 93 64 118 117 123 127 121 110
Us, cm/s 129 132 100 65 128 119 119 135 124 116
T $ 0.046 0.045 0.062 0.093 0.04% 0.051 0.058 0.05 0.05 0.05
T3 kg/(m’/h)  0.017 0.017 0.018 0.027 0.014 0.015 0.015 0.014 0.014 0.016
SV; h? 78944 79544 57824 38626 73834 70719 62218 78446 73578 67691




Tabla 6.4.6. Resultados del tercer lecho de los experimentos 31 al 40.

Experimento n° 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
composicién del gas a la salida en base seca (%ovol)s 5
H, 18.0 16.9 21.0 9.0 21.9 17.0 18.0 15.5 16.1 17.0
Co 18.7 18.0 16.0 8.0 17.5 18.0 18.7 17.4 17.9 19.1
CO, 13.4 15.0 15.0 18.0 16.0 15.0 13.4 17.3 17.2 15.7
CH, 3.3 3.2 1.7 2.0 3.0 4.0 3.3 3.6 4.5 4.7
CH, 0.90 1.00 0.20 0.50 0.5 0.80 0.90 0.57 0.55 0.41
N2 45.7 45.9 46.1 62.5 45.6 452 45.7 45.6 43.8 43.1
Cornposicic')n del gas a la salida en base himeda (% vol)sy,
H, 15.9 14.7 19.2 7.5 16.7 14.1 14.5 13.1 13.2 15.1
co 16.5 15.7 14.6 6.6 13.3 15.0 15.0 14.7 14.6 17.0
CO, 11.8 13.1 13.7 14.9 12.2 12.5 10.8 14.7 14.1 14.0
CH, 29 2.8 1.6 1.7 2.3 3.3 2.7 3.1 3.7 4.2
C,H, 0.8 0.9 0.2 0.4 0.4 0.7 0.7 0.5 0.4 0.4
N, 403 40.0 42.1 51.9 34.7 37.6 36.8 38.6 35.8 38.3
H,0 11.8 12.8 8.6 17.0 20.4 16.8 19.6 15.3 18.2 11.0
Catq3 mg/Nm® = 55 55 25 2 50 13 192 100 55 60
P.Cl;s  MINm’ 6.1 5.9 5.0 3.0 6.0 6.1 6.1 5.6 6.1 6.3
PCIls,  MJNm’ 5.4 52 4.6 2.5 4.6 5.1 49 48 5.0 5.6
Y gas.3h Nm'/kgas — 2.49 2.73 3.11 3.28 2.42 2.38 222 2.43 2.64 2.45
Yt /K gas 0.14 0.15 0.08 0.01 0.12 0.03 0.43 0.24 0.15 0.15
Xar 3 % 93.5 86.4 98.5 99.9 97.5 98.7 92.8 97.3 94,5 98.1

Qs 3h NV/min 248 253 203 12.4 246 22.8 233 259 238 223




Tabla 6.5.1. Alimentacién de los experimentos 41 al 50.

Experimento n° 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50
tiempo h 2.8 14 0.8 2.1 2.3 3.7 29 4.0 2.0 5.7
h, % peso 24.0 240 24.0 15.0 14.0 16.0 12.8 15.2 12.8 15.8
m kg/h 0.71 0.71 0.71 0.80 0.75 1.09 0.73 0.93 0.93 0.59
m' g/min 11.8 11.8 11.8 134 12.5 18.2 12.1 15.5 15.5 923
throughput  kg/hm’ 250 250 250 284 265 386 257 329 329 208
Q airs NI/min 12.8 10.6 10.6 12.8 12.8 12.8 11.5 11.3 13.1 12.8
Quir freeb NUVmin 0.0 0.0 2.6 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Qrow) NV/min 35 3.5 35 2.5 2.2 3.6 1.9 2.9 2.5 1.9
Tabla 6.5.2. Condiciones y resultados del gasificador de los experimentos 41 al 50.
Experimento n° 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50
CONDICIONES EXPERIMENTALES

ER (lecho) 0.31 0.26 0.26 024 0.26 0.18 0.24 0.19 0.21 0.34
ER (freeb) 0.00 0.00 0.06 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H/C at-g/at-g 2.30 2.30 2.30 1.93 1.89 1.96 1.85 1.93 1.85 1.96
0O/C at-g/at-g 172 1.60 1.73 1.39 1.40 128 1.33 1.27 1.28 1.60
(HyO/C)y0 at-g/at-g 0.42 042 0.42 0.24 022 0.26 0.20 0.24 0.20 0.25
Composicion del gas a la entrada (%vol) o

N, 62.0 593 593 66.1 67.5 61.6 67.7 62.7 66.5 68.7

0, 16.5 158 15.8 [7.6 18.0 16.4 18.0 16.7 17.7 183

H,0(v) 21.6 24.9 249 16.3 14.5 22.0 14.4 20.6 15.9 13.1




Tabla 6.5.2 (cont.)

Experimento n°

Tic °C

T freeh °C

AP, mmHg
L, cm
U0 cn's
Us cm/s
T s

41
800
550
60
18
35
51
0.42

42
800
550

60

18

30

47

0.47

43
800
550

60

18

30

41

0.50

Composicién del gas a la salida en base seca (Yovol). s

H

CO

CO;

CH,

C.Hy

N;
(H,0) ¥ %ovol
Caq1 mg/Nm®
PCLis  MINm’
P.CI, MJ/Nm®
Y gos. 1 Nm*/kgaas

Yalg1 2/Kgaar

5.2
16.9
15.1
4.0

12
57.6
26.8

9800

4.9
3.6
232

22.75

6.2
18.8
153
49
1.5
533
27.8
13500
58
42
2.07
27.98

53
17.3
14.1
4.6
1.2
57.5
24.8
13500
52
39
2.33
31.47

44 45
800 800
550 550
60 60
18 18
33 32
54 52
0.42 0.43
RESULTADOS
8.6 8.1
22.1 20.0
13.4 143
5.9 4.9
2.9 2.6
471 50.1
14.8 17.6
21500 12000
7.6 6.8
6.5 5.6
2.03 2.11
4357 2531

46
800
550

60

19

35

62

0.39

11.5
26.0
8.0
6.2
3.2
45.1
221
16600
8.7
6.8
1.67
2778

47
765
660
60
18.0
28
47
0.48

6.6
17.9
17.4
5.70

1.5
50.9
20.7

18000

6.1
4.8
1.98
35.6

48
780
650
60
26.0
30
52
0.63

13.5
17.1
14.7
4.10
2.0
48.6
26.6

10400

6.3
4.6
1.70
17.7

49
775
650

60
26.0

32

57
0.58

10.6
19.0
15.6
7.20
31
44.5
14.5
9500
8.1
6.9
1.86
17.6

50
775
650
60
26.0
31
46
0.67

79
14.2
18.0
4.64
13
53.9
15.6
9700
52
4.4
2.49
24.2




Tabla 6.5.3. Condiciones experimentales del lecho de dolomita de los experimentos 41 al 50.

Experimento n° 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50
solido Inerte Inerte Inerte DM DM DM DCh DM DCh DCh
Woo g 630 630 630 287 318 320 350 390 350 380
Quir2 Ni/min 0.0 2.5 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
(HL0/C)zp0 mol/at-g 4.22 3.49 3.29 1.09 1.70 1.75 2.09 3.48 1.11 2.00
ER; 0.00 0.058 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 (.00
Tocm °C 850 850 850 805 836 867 850 845 845 845
AP, mmHg 20 20 20 20 20 | 20 20 20 20 20
dpae mm 08405 -08+05 -08+05 -16+1 -l6+1 -16+1 -2+L6 -16+I -1.6+1 -1.6+1
Lo cm 20.0 20.0 20.0 14.0 15.5 14.5 16.0 18.0 16.0 18.0
Upgs c/s 32 32 32 35 35 35 55 35 35 35
Uz cm/'s 57 53 47 57 57 69 53 59 64 52
Uz cnvs 58 55 49 59 61 77 58 62 63 55
T 5 0.35 0.37 0.42 0.24 0.26 0.20 0.29 0.30 0.24 0.34
T, kg/(m'/h) 0.1 0.11 0.13 0.05 0.05 0.04 0062 0063 0052  0.070
SV, ! 10294 9696 3649 15001 13711 18158 12465 12068 14838 10686




Tabia 6.5.4. Resultados del lecho de dolomita de los experimentos 41 al 50.

Experimento n°

Composicion del gas a la salida en base seca (%ovol)s

H,
Cco
CO,
CH,
C;H,
N,

Composicién del gas a la salida en base hiimeda (% vol)zy

H,

CO

CO;

CH,4

C,H,

N;

H0
Caig2 mg/Nm’
PCl;s
P.Cl,y
Y gaszn Nm'/kggar
Yoalg2 g/kgaar
Xalg2 %o

41 42 43
74 8.1 8.4
15.6 16.4 16.0
16.7 17.9 15.0
4.0 4.7 46
1.1 1.3 1.0
55.2 51.6 55.0

5.5
11.7
12.5
3.0
0.8
41.4
25.0
5020
4.9
3.7
2.37
119
48.8

59
11.9
13.0
34
0.9
374
27.6
2100
55
4.0
2.74
58
84.4

6.4
12.3
11.5
35
0.8
42.2
233
2100
53
4.1
2.40
5.0
84.4

44

17.9
17.5
15.5
5.4
22
41.5

16.6
16.3
144
5.0
2.0
38.6
7.1
6100
7.4
7.0
2.12
12.9
71.6

45

17.9
18.2
15.7
44
1.6
422

16.4
16.7
14.4
4.0
1.5
387
8.2
2500
6.8
6.3
2.26
5.7
79.2

46

21.0
215
15.0
6.0
24
34.1

19.3
19.8
13.8
5.5
22
314
79
3096
8.6
8.0
1.90
5.9
81.3

47

1233
223
14.9
4.90

0.6
45.0

10.2
18.4
12.3
4.0
0.5
371
17.5
1650
6.4
5.3
217
3.6
90.8

48

21.0
19.9
12.1
3.75

0.9
425

16.7
15.8
9.6
3.0
0.7
338
20.4
1500
6.7
54
1.81
2.7
85.6

49

20.2
22.1
12.2
5.89
22
374

19.2
21.0
11.6
56
2.1
355
50
720
8.5
8.1
2.00
1.4
92.4

50

124
16.3
16.8
421

0.9
494

10.9
14.3
14.83
3.7
0.7
43.4
12.2
1000
55
4.9
2.63
2.6
89.7




Tabla 6.5.5. Condiciones experimentales del tercer lecho de los experimentos 41 al 50.

Experimento n° 41 42 43 44 45 46 47 48
sohdo R-67 R-67 R-67 G1-30 G1-50 G1-50 ICT46-1 Ni-5282
Wag g 264 264 264 200 170 156 100 65
(H,0/C);o  molat-g  4.56 4.90 431 0.70 1.11 0.75 3.29 4.39
Tscm °C 800 800 800 660 800 729 815 300
AP, mmHg 10 10 10 10 10 10 10 10
dpao mm A16+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -16+10 -1,6+10 -3+2 E 3/64"
Lip cm 17.0 17.0 17.0 13.0 11.5 10.0 6.5 6.5
Upf cm/s 65 65 65 65 65 65 140 110
Us,o cm/s 126 119 106 117 134 155 128 136
Uis cm/s 147 132 121 134 150 169 132 137
T $ 0.12 0.14 0.15 0.10 0.08 0.06 0.05 0.05
T3 kef(m'h) 0043 0047 0051 0035 002 0021 0017 001l

SV h! 28922 26566 24086 34875 44510 58230 71838 75431

49
inert
230
0.51
760
10
+ 4
11.0
n d.
144
145
0.08
0.035
47310

120
124
0.05
0.018
73000




Tabla 6.5.6. Resultados del tercer lecho de los experimentos 41 al 50.

Experimento n° 41 42 43 44 45 46 47 48 E 49 50
composicion del gas a la salida en base seca (Yovol)ss
H; 22.7 19.1 18.0 250 26.0 27.0 152 213 20.1 16.8
CO 21.8 211 21.5 24.0 23.9 29.0 243 204 22.5 192
CO, 14.5 15.7 153 12.9 122 9.0 13.7 11.7 12.0 14.1
CH, 0.1 2.5 3.1 3.0 2.5 30 470 3.55 5.40 3.70
C,;H, 0.0 0.50 0.50 0.5 0.20 0.50 0.00 0.68 2.10 0.18
N2 40.9 41.1 41.6 34.6 35.2 31.5 421 42.3 379 46.1
Composicion del gas a la salida en base humeda (% vol), |
H; 19.6 15.7 15.9 243 257 247 13.0 16.9 18.8 15.4
CO 18.8 17.3 16.0 23.4 23.6 26.6 20.7 16.2 210 17.5
CO; 125 12.9 13.5 12.6 12.0 8.2 1.7 93 11.2 12.8
CH, 0.1 2.1 2.7 29 2.5 2.7 4.0 2.8 5.0 34
CH, 0.0 04 04 0.5 0.2 0.5 0.0 0.5 2.0 0.2
N, 354 338 36.8 33.7 347 28.8 35.9 336 354 421
H,O 13.5 17.8 115 2.6 1.3 8.4 14.7 20.6 6.7 8.7
Caig mg/Nm® ~ 10 40 40 390 96 355 10 100 660 80
PCl;s  MINm’ 52 6.0 6.1 7.2 6.9 8.0 6.5 6.6 83 5.8
PClLiy MJ/Nm’ 4.5 49 5.5 7.0 6.8 7.4 5.6 53 7.7 53
Y pas 30 Nm*/Kgaar 2.85 3.07 2.81 2.46 2.55 2.09 2.25 1.83 2.01 2.72
Yaiq 3 2K Qiar 0.03 0.12 0.11 0.96 0.24 0.74 0.02 0.18 1.33 022
Kiar3 % 998 88.1 98.1 93.6 96.2 88.5 99.4 93.3 83 920

Qgas 3 NVpun 283 253 233 2538 28.8 32.4 19.8 16.2 289 218




Tabla 6.6.1. Alimentacion de los experimentos 51 al 60.

Experimento n° 51 52 53 54 55 56 57 58 59 60
tiempo h 6.0 6.0 5.1 6.7 3.8 3.7 4.0 4.0 40 40
h, % peso 18.1 15.0 15.4 30.3 23.7 253 315 18.7 399 19.2
m kg/h 0.56 0.56 0.57 0.66 0.69 (.87 0.91 0.79 0.94 0.87
m' g/min 93 93 9.5 11.0 11.5 14.5 15.1 13.2 15.6 14.5
throughput ~ kg/hm’ 197 197 202 233 244 308 320 280 331 308
Q sira NV/min 134 11.3 10.9 10.7 10.7 12.0 11.6 112 112 12.7
Qair frecb NV/min 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Qrzow) NV/min 2.1 1.7 1.8 4.1 34 46 5.9 31 77 35
Tabla 6.6.2. Condiciones y resultados del gasificador de los experimentos 51 al 60.
Experimento n° 51 52 53 54 55 56 57 58 59 60
CONDICIONES EXPERIMENTALES

ER (lecho) 0.38 031 0.29 0.30 0.26 0.24 0.24 0.23 0.26 0.23
ER (freeb) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H/C at-g/at-g 2.05 1.93 1.94 262 2.29 236 2.69 2.07 3.24 2.09
o/C at-g/at-g 1.74 1.53 1.50 1.86 1.61 1.60 1.77 1.42 2.08 1.45
(H,O/Chy  At-glai-g 0.30 0.24 0.24 0.59 0.42 0.46 0.62 0.31 0.90 0.32
Composicion del gas a la entrada (Yovol)y o

N, 68.3 68.5 67.7 56.9 60.0 572 52.3 62.0 46.7 62.1

0. 18.2 182 18.0 151 159 152 139 16.5 12.4 16.5

H;0(v) 13.5 133 14.3 279 24.1 27.6 33.8 21.5 40.9 214




Tabla 6.6.2 (cont.)

Experimento n° 51 52 53 54 55 56 57 58 59 60
Tic °C 805 800 795 800 800 785 770 805 815 805
T frech °C 605 650 655 700 700 700 700 700 700 700
AP, mmHg 60 60 60 60 60 60 60 60 60 60
L cm 26.0 26.0 26.0 26.0 26.0 26.0 26.0 26.0 26.0 26.0
Uy p cm/s 33 28 27 32 30 35 36 31 41 35
U s cm/s 49 44 4] 44 47 55 55 5] 59 58
T s 0.64 0.73 0.77 0.68 0.68 0.58 0.57 0.64 0.52 0.56
RESULTADOS
Composicion del gas a la salida en base seca (Yovol) s
H, 5.8 7.5 7.1 7.2 10.0 9.9 10.0 10.3 9.9 10.7
co 14.6 16.6 14.1 10.9 16.9 18.3 16.6 192 18.3 22.4
CO, 17.5 17.5 15.7 17.8 16.8 16.6 17.2 16.2 16.0 15.1
CH, 3.71 4.49 4.01 2.90 4.80 5.27 4.80 5.84 472 7.02
CH, 0.2 0.3 2.3 1.4 2.3 2.4 2.2 2.8 2.3 3.3
N, 58.3 53.7 56.8 59.8 49.3 47.6 492 45.7 48.9 41.6
(HO) ¥ %vol 19.6 19.1 20.4 32.1 217 242 29.7 18.8 33.8 11.4
Caq mg/Nm’ 9350 10200 12200 9690 11750 10900 11400 13900 9400 17900
PCl,s  MINm’ 4.0 48 5.4 4.1 6.4 6.8 6.3 7.4 6.5 8.6
PCl,,  MI/Nm’ 32 39 4.3 2.8 5.0 5.1 4.4 6.0 43 76
Y gus Lt Nm'/kgae  2.73 2.41 2.18 221 214 2.04 2.02 1.96 2.13 2.06
Yaiq1 /Kot 25.6 24.6 26.5 21.4 252 222 23.1 273 20.0 36.8




Tabla 6.6.3. Condiciones experimentales del lecho de dolomita de los experimentos 51 al 60.

Experimento n° 51 52 53 54 55 56 57 58 59 60
solido DCh DN DM DM DM DCh DCh DCh Inerte DN
Wag g 380 380 410 410 400 400 400 400 693 400
Qair 2 NVmin 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
(H,0/C)yp mol/at-g 4.04 3.28 229 5.834 232 2.56 3.54 1.63 4,38 0.76
ER, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Ticm °C 855 855 845 845 805 803 850 850 850 825
AP, mmHg. 20 20 20 20 20 20 20 20 20 20
dpzo mm 16+ -16+1 -16+1 -16+1 -16+1 -16+1 -16+1 -16 +1  -16+1 -16+1
Lap cm 18.0 18.0 20.0 20.0 19.0 19.0 19.0 19.0 19.0 18.0
Umnf cnv/s 35 35 35 35 35 35 35 35 50 35
Uz c's 54 49 45 49 50 59 62 56 64 63
Uz cm/s 56 52 48 51 52 62 65 60 66 65
T2 S 0.33 0.36 0.43 0.40 0.37 0.31 0.30 0.33 0.291 0.282
T kg/(m3/h) 0.068 0.074 0.087 0.081 0.077 (.065 0.062 0.067 0.104 0.062
SV, b 10926 10033 8375 9000 9633 11461 12074 11053 12357 12763




Tabla 6.6.4. Resultados del lecho de dolomita de los experimentos 51 al 60.

Experimento n°

Composicion del gas a la salida en base seca (%ovolls

H;
CO
CO,
CH,
C.H,y
N2

Composicion del gas a la salida en base humeda (%o vol)z,

H,
CO
CO,
CH,
C,H,
Nz
H,0O
Cag2
PClys
PClan
Y ges2h
Yalg2
Xalg2

51 52 53
10.5 12.3 153
133 17.3 17.6
19.7 18.3 142
4.17 4.30 3.80
0.1 02 1.3
522 47.1 478

9.0
11.5
17.0
36
0.1
45.0
i3.8
3200
4.5
3.9
2.85
9.1
65.8

1.1
15.0
15.9
3.7
0.1
40.9
13.2
2100
53
4.7
258
5.4
79.4

13.4
15.4
12.4
33
1.1
419
12.4
2680
6.1
53
237
6.3
78.0

54

121
11.8
(84
3.10
1.2
53.4

8.8
8.6
13.4
2.3
0.¢
38.8
273
2320
4.7
34
2.34
54
76.1

55

18.2
14.7
18.3
4.20
1.6
43.0

15.6
12.6
15.6
3.6
1.4
36.8
14.5
2826
63
54
227
6.4
759

56

8.2
138
19.5
4.91
1.9
41.7

15.2
11.5
16.3
4.1
1.6
348
16.6
2870
6.6
5.6
2.13
6.1
73.7

57

163
13.1
203
5.00
1.7
43.6

12.4
10.0
15.5
3.8
1.3
333
23.7
2047
6.3
48
213
4.4
82.0

58

17.0
19.7
16.6
4.40
1.8
40.5

14.5
16.8
14.2
38
1.6
345
14.7
2425
7.0
6.0
2.13
52
82.6

59

15.2
14.7
18.7
4.68
2.2
445

10.8
10.4
13.3
3.3
1.6
31.6
29.0
2944
6.5
4.7
221
6.5
68.7

60

18.7
18.6
16.0
5.90
22
38.6

173
17.1
148
54
2.0
357
7.7
3090
79
73
2.14
6.6
82.7




Tabla 6.6.5. Condiciones experimentales del tercer lecho de los experimentos 51 al 60.

Experimento n° 51 52 53 54 55 56 57 58 59 60
solido R-67 ICi46-1 R-67 R-67 G1-50 G1-50 G 1-25/1 G1-251 ICl46-1  Inerte
Wag g 100 100 100 100 100 100 100 160 100 100
(H,0/C)sp  molat-g 3.15 3.01 2.06 6.21 2.14 2.15 3.51 2.01 4.17 0.76
Ticm °C 785 795 815 810 820 790 815 805 810 815
AP, mmHg 10 10 10 10 10 10 10 10 10 10
dpao mm 21,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+10 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0 -1,6+1,0
Lsg cm 6.0 6.0 6.0 6.0 6.5 6.5 6.0 6.0 6.0 4.5
Upnf cm/s 65 65 65 65 65 65 65 65 65 50
Uz cmy/s 119 112 107 113 120 139 144 132 145 147
e cm/s 129 117 116 120 128 147 151 140 154 151
T3 5 0.05 0.05 0.054 0.052 0.052 0.045 0.041 0.044 0.040 0.030
T3 kg/(m'/h) 0018 0.019 0.020 0.01% 0.018 0.015 0.015 0.016 0.015 0.015

SV, h 74409 68532 67025 69864 68764 79183 88373 81722 89681 118932




Tabla 6.6.6, Resultados del tercer lecho de los experimentos 31 al 60.

Experimento n° 51 52 53 54 55 56 57 58‘ 59 60
composicion del gas a la salida en base seca (%ovol)s s
H, 158 16.8 222 193 23.5 24.2 213 21.3 226 183
CO 19.1 20.8 228 16.2 18.4 15.7 157 222 15.6 19.0
CO; 16.6 [5.8 10.8 15.6 15.8 18.6 18.9 15.4 18.4 17.6
CH, 2.85 3.52 2.10 2.00 3.40 4.45 420 5.10 3.54 6.38
C,H, 0.00 0.02 0.00 0.00 0.30 1.00 0.75 0.75 0.47 2.37
N, 457 431 42.1 469 38.6 36.1 392 353 394 36.5
Composicion del gas a la salida en base humeda (% vol)y, |
H, 14.4 15.2 204 15.0 211 22.0 172 19.7 17.1 17.4
CcO 17.4 18.9 209 12.6 16.5 143 12.7 20.5 11.8 18.1
CO; 15.2 143 9.9 122 14.2 16.9 153 14.3 14.0 16.7
CH, 2.6 3.2 1.9 1.6 3.0 4.0 3.4 4.7 2.7 6.1
CH, 0.0 0.0 0.0 0.0 0.3 0.9 0.6 0.7 0.4 23
N2 41.6 391 386 36.6 346 328 316 326 299 347
H,O 8.8 93 8.2 22.0 10.3 9.0 18.2 7.5 24.1 4.8
Calg3 mg/Nm® = 63 15 11 23 18 54 33 34 68 2608
PCl;s  MJINm 5.2 5.8 6.1 4.9 6.3 6.9 6.3 7.5 6.0 8.1
PCls;y,  MINm’ 4.8 5.3 5.6 38 5.7 6.3 5.1 7.0 4.6 7.8
Yousah N7k g gas 3.11 271 2.58 2.52 2.44 2.28 227 2.27 2.38 2.2]
Y.ig3 /K aar 0.20 0.04 0.03 0.06 0.04 0.12 0.07 0.08 0.16 5.75
Xiar %o 98.0 993 096 99.0 99 4 98.1 084 98.6 97.7 156

Qgas3 NVmin 201 20.7 21.0 21.1 22.1 231 258 24.4 252 245




Tabla 6.7.1. Alimentacién de los experimentos 61 al 65.

Experimento n° 61 62 63 64 65

tiempo h 2.0 40 3.0 38 6.0
h, % peso 12.0 20.6 27.0 23.7 23.0
m kg/h 0.91 0.86 1.01 0.69 0.75
m' g/min 15.2 14.4 16.8 115 12.5
throughput  kg/hm’ 323 306 357 244 265
Q sir Nl/min 10.9 12.1 11.9 10.7 11.5
Quir frech NI/min 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Quzow NI/min 2.3 37 56 34 36

Tabla 6.7.2. Condiciones y resultados del gasificador de los experimentos 61 al 65.

Experimento n° 61 62 63 64 65
CONDICIONES EXPERIMENTALES
ER (lecho) 0.18 0.23 0.21 0.26 0.26
ER (freeb) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H/C at-gfat-g 1.82 2.15 2.45 2.29 226
0/C at-g/at-g 1.19 1.47 1.58 1.61 1.59
(H,0/C),  4t-g/at-g 0.18 0.35 0.50 0.42 0.40
Composicion del gas a la entrada (Y%vol)
N, 65.4 60.5 53.6 60.0 60.3
0, 17.4 16.1 14.2 159 16.0

H,0(v) 17.2 23.4 322 24.1 237




Tabla 6.6.2 (cont.)

Experimento n° 61 62 63 64 65
Tic °C 750 800 790 800 805
T frech °C 650 700 700 700 700
AP, mmHg 60 60 60 60 60
L cm 26.0 26.0 26.0 26.0 26.0
Uro cm/s 27 34 37 30 32
Urg cny's 50 57 61 47 53
1) s 0.68 0.57 0.53 0.68 0.61
RESULTADOS
Composicion del gas a la salida en base seca (Yovol),s
H, 18.4 14.6 16.3 10.0 10.0
CcO 19.7 17.5 14.8 16.9 18.5
CO; 12.6 17.9 192 16.8 19.4
CH, 5.45 5.24 5.04 4.80 5.70
C,H, 2.2 2.1 1.8 2.3 2.9
N, 417 427 429 493 435
(H,0),2*  %vol 15.6 15.9 23.4 21.7 15.6
Cuig 1 mg/Nm’ 14600 15300 13100 11750 13900
P.ClL,s  MIJ/Nm’ 7.8 7.0 6.6 6.4 7.3
PCL;y,  MINm’ 6.6 5.9 5.1 5.0 6.1
Y gas, b N’ kg o 1.68 2.04 191 2.14 2.23

Yaq! 2/KEaas 24.6 31.2 25.0 25.2 311




‘Tabla 6.7.3. Condiciones experimentales del lecho de dolomita de los experimentos 61 al 635.

Experimento n° 61 62 63 64 65
solido Inerte DCh DCh DM DCh
Wao g 480 340 355 400 400
Quir.2 NI/min 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
(H,0/C),y ~ molidt-g 1.45 1.52 2.64 2.32 1.30
ER, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Trcm °C 825 865 840 805 835
AP, mmHg | 20 20 20 20 20
dp2 mm -1.6+1 -1.6+1 -1.6+1 1.6 +1 -1.6+1
Lao cm 14.0 17.0 18.0 19.0 19.0
Unst cm/s 50 35 35 35 35
W20 cm/s 56 64 67 50 58
Uzs cm/s 58 67 69 52 60
T s 0.245 0.260 0.265 0.37 0.32
) kg/(m’/h) 0.083 0.051 0.051 0.077 0.067

S5V, h! 14681 13863 13590 9633 11110




Tabla 6.7.4. Resultados del lecho de dolomita de los experimentos 61 al 65.

Experimento n° 61 62
Composicion del gas a la salida en base seca (Yovol)ys
H, [9.8 18.8
CO 19.5 19.3
CO, 13.2 16.7
CH, 6.03 4.00
C:H, 2.5 1.6
N, 39.0 398
Composicién del gas a la salida en base himeda (% vol)y
H; 17.4 16.0
CO 172 16.4
CO, 11.6 14.2
CH,4 53 34
C,H, 22 13
N, 344 34.0
H,O 11.9 14.6
Cag2 mg/Nm’ 5039 2470
P.Cl,s  MJNm’ 8.3 6.9
PCl,,  MINm’ 74 5.9
Y gas 2 N /Kgas 1.73 2.17
Yaiqz2 2/K@aar 8.7 5.4
Xatq2 % 65.5 839

63

19.0
15.0
18.9
4.89
1.5
40.7

14.9
11.8
14.8
38
12
319
21.7
3018
6.7
53
1.98
6.0
71.0

64

18.2
147
183
4.20
1.6
43.0

15.6
12.6
156
36
1.4
36.8
14.5
2826
6.3
54
227
6.4
759

65

172
19.4
16.5
4.30
1.8
408

14.9
16.9
14.3
37
1.6
35.4
13.1
33060
7.0
6.1
2.33
79
75.6




Tabla 6.7.5. Condiciones experimentales del tercer lecho de los experimentos 61 al 70.

Experimento n° 61 62 63 64 65
solido G1-50 IC146-1  ICI46-1 G1-50 G 1-25/1
Wi g 100 100 100 100 100
(H,0/C)y  mol/at-g 1.12 2.26 3.22 2.14 1.74
Tscm °C 815 845 775 820 785
AP; mmHg 10 10 10 10 10
dpao  mm 16410 -1,6+1,0 -1,6+L,0  -L6+1,0  -L6+10
Lso cm 6.5 6.0 6.0 6.5 6.0
Ugsf cm/'s 65 65 65 65 65
Use cm's 131 151 148 120 130
U cm/s 133 157 151 128 138
T s 0.049 0.039 0.040 0.052 0.045
A kg/(m’/h) 0.017 0.014 0.015 0.018 0.016

SV h'! 73032 92300 89853 68764 80539




Tabla 6.7.6. Resultados del tercer lecho de los experimentos 61 al 70.

Experimento n® 61 62 63 64 65
composicion del gas a la salida en base seca (%ovol)ys
H, 22.8 213 21.6 23.5 213
CO 23.0 215 15.5 18.4 22.2
CO; 8.9 15.6 18.5 158 15.4
CH, 475 4.62 4,70 3.40 5.10
C,H, 1.06 0.81 0.94 030 0.75
N; 39.5 36.2 3838 38.6 353
Composicion del gas a la salida en base himeda (% vol)s,
H, 19.4 19.2 17.4 21.1 20.0
CcoO 19.6 19.4 12.5 16.5 20.9
CO, 7.6 14.0 14.8 142 14.6
CH, 4.0 42 38 3.0 4.8
C,H, 09 0.7 08 0.3 0.7
N, 33.7 32.6 312 346 333
H,O 14.8 98 19.6 10.3 5.7
Cag3 mg/Nm®> 485 36 75 21 75
PClys  MINm’ 7.8 73 6.6 6.3 7.5
P.Cly,  MI/Nm’ 6.7 6.6 5.4 5.7 7.1
Y gas 3 N /kguar 1.77 227 2.03 2.44 2.51
Y3 g/k gt 0.86 0.08 0.15 0.05 0.19
Kuar % 90.4 g8.5 97.5 993 97.8

Qgs 3 NVmin 23.3 23.6 23.7 22.1 24.4




VII

ESTUDIO DEL USO DE DOLOMITA EN UN
LECHO POSTERIOR AL GASIFICADOR

En el capitulo [ se hizo referencia a la aplicacion de sdlidos alcalinotérreos al
sistema de depuracion v mejora de la calidad de gases (apartado 1.2.3.2.2). Alli se
indicé como las dolomitas calcinadas son solidos utiles para la mejora de un gas

proveniente de gasificadores de biomasa.

En este capitulo se realiza un estudio en profundidad del efecto de estos solidos
sobre diferentes variables importantes en el proceso de gasificacion de biomasa con
aire. Respecto al gas obtenido se ha estudiado el efecto sebre su rendimiento, su
composicion y poder calorifico. Respecto a los alquitranes se ha estudiado el efecto
sobre su rendimiento, composicion y conversion (eliminacion). Respecto a la
eltminacion de alquitranes se analiza con profundidad el efecto que tiene el tiempo de
contacto gas-solido y la temperatura del lecho. En la medida de lo posible, se hace un
estudio del efecto de cada una de las dolomitas sobre cada variable estudiada, para

poder observar diferencias entre ellas, si es que las hubiera.



VI1I. Estudio del Uso de Dolomita en_un Lecho Posterior al Gasificador 7.2

7.1. REACTOR DE DOLOMITA. PERFILES DE TEMPERATURA AXIALES Y
RADIALES.

Los cuatro tipos de dolomitas diferentes que se han probado se han usado en el
reactor de 6 cm de diametro interno mostrado en la figura 7.1. La corriente de gas
generada en el gasificador, con alto contenido en alquitranes, entra en el reactor de
dolomita, después de atravesar un filtro ceramico caliente (500-600°C). El gas entra por
la zona inferior del reactor en el que se coloca un lecho inerte de piedras siliceas de dp>
5 mm que precalienta el gas hasta una temperatura superior a 700°C, temperatura a
partir de la cual la dolomita es activa (Magne et al., 1978; Donnot et al., 1980; Ellig et
al., 1985; Corella et al., 1988; Magne et al, 1990; Taralas et al., 1991). El reactor se
calienta externamente con un horno eléctrico que abarca todo el lecho, desde la

campana difusora de la base hasta el final del lecho y comienzo del freeboard.

Como se puede observar comparando los valores de u;g v une, (tablas de
condiciones expernimentales, capitulo VI), en casi todos los experimentos se ha
trabajado en régimen de lecho fijo, para evitar la erosion de la dolomita que generaria
problemas operacionales en las etapas posteriores { Delgado et al., 1991). En los Gltimos
experimentos realizados se trabajé en régimen de “fluidizacion incipiente”, poniendo y

usando un cicién a salida del reactor.

El lecho fijo de dolomita no es isotermo y los gradientes de temperatura
longitudinales y transversales (radiales) son importantes. Se ha realizado adquisicion de
valores de tempcratura cada 2-5 minutos a lo largo de cada experimento con dos
termopares fijos colocados a la misma altura (L.4,,=0): uno en el centro y otro en la

pared interna del lecho. Las figuras 7.2 a, b y ¢ muestran la evolucion de la temperatura

en esos dos puntos a lo largo de tres experimentos diferentes, observando el gradiente
transversal que se produce en el lecho. También se ve que la temperatura del lecho de
dolomita se mantiene bien controlada durante el experimento una vez alcanzado el
estado estacionario (normalmente a partir de la primera hora). La temperatura en la
pared puede ser mayor, menor o igual que la temperatura del centro del lecho

dependiendo de la extension en que se dé cada una de las reacciones que alli tienen
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lugar: las reacciones de reformado v craqueo térmico son endotérmicas y la reaccion

shift es exotérmica (en la direccion de formacion de hidrogeno).

‘f sondas de presion

‘-r7 y de termopares
1y _

|

17

-] l
l il
echo de !‘ o .
dolomita ‘ f ; : Sal lda de _gas
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I (C,, =200-3000 mg/Nm")
o ANl
lecho inerte | |l
de piedras ; | 18!
siliceas : G
_ L
Gas producto LW
del gasificador —» = : !
(Cﬂlq: 2000-30000 mg/N ms) | Sistema de toma de muestra
‘ de alquitranes a la salida
[ extraccion del reactor
Sistema de toma delJecho [}

de muestra de alquitranes X
a la entrada del reactor

Figura 7.1.- Detalle del reactor de dolomita.
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Figura 7.2.- Valores de temperatura en el centro y pared, al comienzo del lecho de

dolomita (L,=0), en tres experimentos diferentes.
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Mientras la diferencia de temperatura entre la pared y el centro del lecho no es
muy grande, el gradiente longitudinal si lo es. El perfil de temperatura longitudinal se
mide haciendo un barrido con los dos termopares a lo largo de todo el reactor. Se
obtienen perfiles como los que muestran las figuras 7.3 a y b. Para cada expertmento y a
partir de estas figuras se calcula una temperatura media de referencia en el centro del
eje del reactor (T, ). Es a esta temperatura a la nos referiremos siempre que se hable

de la temperatura del reactor de dolomita.
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= 5004 -
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Figura 7.3.- Perfiles longitudinales de temperatura en el reactor de dolomita. a) Exp 30;

b) Exp 39.
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7.2. DISTRIBUCION DE PRODUCTOS

7.1.1. Rendimiento a gas

El rendimiento a gas se incrementa claramente en el lecho de dolomita, como se
muestra en la figura 7.4. Este incremento es debido a la conversion, catalizada por las
dolomitas, de las moléculas de hidrocarburos presentes en el gas, en otros gases como
H,, CQ, CO,, CHy e hidrocarburos mas ligeros. E] reformado de los alquitranes no
justifica el incremento tan grande que se produce en el rendimiento a gas. Este
mcremento se explica incluyendo el reformado de otras moléculas de hidrocarburos

presentes como metano, etano, etileno, acetileno, etc.

El efecto de las cuatro dolomitas sobre la expansion del gas es muy similar.

4 Antes del lecho —o :

3.2 Después del lecho de ]

N
o
— l

—
o))
L

Rendimiento a gas (Nlﬁ/kg biomasa daf)
N
ES
]

—a
N
!

Figura 7.4.- Efecto de cuatro tipos de dolomitas sobre el rendimiento a gases, en

funcion de la relacion equivalente
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7.1.2. Composicion del gas y poder calorifico

No es facil hacer un estudio comparativo de todos los experimentos relacionando
los resultados de cada uno con el resto, tentendo en cuenta sus condiciones de
operacton especificas, pues el efecto de la dolomita sobre la composicion del gas varia
de un experimento a otro dependiendo de muchas variables. Se ha demostrado (Kurkela
et al.; Narvaez et al., 1996) que una de las variables que mas afectan a la composicion
del gas es la relacion equivalente a que se gasifica. Las figuras 7.5 a b representan la
composicion del gas a diferentes relactones equivalentes usadas en el gasificador antes
y después del lecho de dolomita. Gracias a [a gran cantidad de experimentos realizados,
se obtuvieron muchos puntos validos con los que se puede realizar un ajuste polinémico
de 2° grado que indica de una forma clara y muy fiable la concentracion de cada gas
para una relacion equivalente determinada. En la tabla 7.1 se muestran los valores de
los coeficientes obtenidos para las ecuaciones polinomicas de segundo grado

correspondientes a cada gas, que pueden servir para una posterior simulacion del

reactor.

Tabla 7.1.- Coeficientes de 1a ecuacion Y= A + BX + C X* (Y=%vol, X=FER) para cada

uno de los gases, antes y después del lecho de dolomita. Humedad del serrin = 18%.
T]ZSOOOC, Tzsc’m:83ooc.

ANTES DESPUES

A B C A B C
H, 15 -40 46 26 -65 77
Cco 27 -69 77 30 -88 110
Co, 9.0 14 -12 17 29 55
CH, 10 -38 43 10 -37 42
C,H, 3.8 -11 8,3 23 -42 1,6
N, 16 120 91 5.6 170 -170

H,0 20 23 -72 85 52 -110

)
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% vol (base himeda)

T T Y T t T —]
0.15 0,20 0,25 0,30 035 0,40 0,45

Relacion Equivalente

o H, © CO & CO, v CH, © CH, + N, ¢ HO

60 - T T T T 7 T T T T T —
] DESPUES ]

50 +

% vol (base hiimeda)

T T J ' T |
0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45
b) Relacion Equivalente

Figura 7.5.- Composicion del gas en funcion de la relacion equivalente antes (a) y

después (b) del lecho de dolomita. Curvas de ajuste polindomico de segundo grado.
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Superponiendo las dos figuras anteriores y dejando, para mayor claridad, sin
puntos las lineas de ajuste polinomico, se obticne la figura 7.6. A partir de esta figura se

deducen importantes conclusiones para cada compuesto del gas en particular.

60 =" T T T T T T T | T T T T T I T

— — ANTES c
DESPUES

% vol (base humeda)

o-f———r—/——T— 7T 7T
0,15 020 025 030 035 040 045 050 0,55

Relacién Equivalente

Figura 7.6.- Efecto del lecho de dolomita sobre la composicion del gas producido bajo

las siguientes condiciones: humedad del serrin=18%; T,=800°C; T, ¢ ,=830°C.
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7.1.2.1 Contenido en H,

El contenido en hidrageno en la corriente de salida aumenta por ¢l efecto de la
dolomita. La magnitud de este incremento se puede observar en la figura 7.7 siendo
normalmente superior al 70% y en algunos experimentos de hasta un 100% o mas. En la
figura 7.6 se observa un mayor incremento de H, a menores relaciones equivalentes.
Este hecho se debe a que el hidrogeno proviene principalmente del craqueo o
reformado de los alquitranes presentes en el gas y la concentracién de alquitranes
aumenta mucho al disminuir la relacion equivalente (Simeli et al., 1992; Narvaez et al.,

1996).
20 -
18
16 -

ANTES
DESPUES

14
12
10

H

H, (% vol)

Q N & O ®

5 10 15 20 25 30 |

N° Experimento

]

H, (% vol)

45 50 55 60

N® Experimento
Figura 7.7.- Efecto del lecho de dolomita sobre la concentracion de hidrégeno (b.h.),

para todos los experimentos en que se usd dolomita en el segundo reactor.
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7.1.2.2 Contenido en CO y CO,

El contenido final de CO y CO; se ve afectado relativamente poco por el lecho
de dolomita. Esto no quiere decir que el lecho apenas interfiera sobre estos gases sino
que existe una competencia entre varias reacciones: water-gas shift (CO + H,O £ CO, +
H,), Boudouart (C + CO, s 2CO) y reformado de alquitranes con vapor de agua y seco

(con CO»). Las tres tltimas producen CO y las dos tltimas eliminan CO,.

La variacién observada responde a un aumento mds importante en la
concentracion de CO, que en CO. Como se mostrara, esto se debe al efecto del vapor de
agua en el gas, ya que la reaccion water-gas shift (muy rapida en presencia de dolomita)
va a modificar la relacion [(%CO)%H;0)] / [(%CO,)%H,)] aproximandola al valor de

equilibrio (=1 a 800°C). Por esta razon, las lineas de CO y CO, son casi simétricas.

7.1.2.3 Contenido en CH,

De la figura 7.6 se podria inferir que el lecho de dolomita no afecta a la
formacion o desaparicion del metano. Esto no es verdad. Se producen dos reacciones
simultdaneas vy contrapuestas: formacion de metano por craqueo térmico de los
alquitranes y desaparicion del metano por reformado con vapor de agua. Si se observa
el efecto del lecho en cada experimento concreto, se observa que el contenido de
metano aumenta o disminuye tras el lecho de dolomita dependiendo del contenido en
agua y alquitranes de la corriente gaseosa. Si el contenido en alquitranes es alto y la
concentracion de vapor baja, se produce un aumento de la concentracion de metano, ya
que los alquitranes producen metano que no puede reformarse después con el vapor de
agua necesario. Si, en cambio, la concentracion de alquitranes es baja y hay una
concentracion de vapor de agua elevado, el metano tiende a reformarse y desaparecer

en forma de hidrégeno y monéxido de carbono.

7.1.2.4 Contenido en H,O

La concentracion de vapor de agua en el gas es clave en la distribucion final de
productos. Se observa una mmportante disminucion en la concentracion de vapor de
agua en ¢l gas a la salida del lecho de dolomita para cualquier ER (figura 7.6) y para

todos los experimentos (figuras 7.8 a y b).
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Figura 7.8.- Efecto de la dolomita sobre la concentracion de vapor de agua en el gas,

comparado con el efecto de un solido inerte.
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Ademés de participar en la reaccion gaseosa water-gas shift (que es muy
importante como se ha visto en la discusion del contenido del CO y CO,), el agua
reacciona:

- gasificando el coque presente en la superficie de la dolomita, que se produce por
craqueo térmico de los alquitranes:

H,Cu— C+Hy~+ ..

C+H,0s5H; +CO
Ese craqueo térmico se produce a mayores velocidades en presencia de la dolomita,
apareciendo sobre la superficie de ésta, en estado estacionario, una fina capa de coque.
En experimentos en los que se trabajé con altas concentraciones de alquitranes a la
entrada del lecho de dolomita, ésta, al extraerla, se mostraba totalmente ennegrecida
por la presencia de coque en el interior de su particula, ocupando toda su estructura

porosa.

- reformando los alquitranes: H,C,, + H;O — CO + H, +... La extension en que se
produce esta reaccion en presencia de dolomita estd por demostrar, ya que segdn
algunos autores que trabajan con moléculas puras, el vapor de agua inhibe la conversion
de alquitranes (Espenas, 1996). Ademas, si la reaccion de reformado fuera importante,

la concentracion de metano disminuiria al menos un poco.

7.1.2.5 Poder calorifico del gas en base seca y en base hiimeda

Debido a la variacion en la composicion del gas, el poder calorifico del gas
aumenta aproximadamente entre un 10 y un 16% (14% a ER=0.30), como se observa en
las figuras 7.9 a y b. Este incremento se debe a que los alquitranes presentes en el gas se
convierten a gases mas ligeros (H,, CO, CH,...) que antes no se habian tenido en cuenta
para el calculo del poder calorifico. Esto demuestra la ventaja de este método de
eliminacién de alquitranes por conversion a gases, frente a otros métodos
convencionales de eliminacion, ya que de esta manera se mejora la eficacia del proceso,

aprovechando el poder calorifico de los alquitranes.

De la figura 7.11 se deduce que el efecto de los cuatro tipos de dolomita sobre €l

poder calorifico es muy similar.
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Figuras 7.9 a y b.- Incremento del poder calorifico inferior del gas en base seca (a) y en

base humeda (b), en el lecho de dolomita.
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Figuras 7.10.- Comparacion del efecto de cuatro dolomitas sobre el incremento del

poder calorifico inferior del gas en base seca.

7.1.2.6 Aproximacion de la composicion del gas al equilibrio.

La composicion del gas de gasificacion en base himeda obtenido antes y
después del lecho de dolomita o tnerte, obtenida a partir de la figura 7.3 para unas
condiciones determinadas (ER=0,30; T\=800°C; T, ¢ ,=830°C; hg=18%), se compara en
la tabla 7.2 con fa composicién de equilibrio tedrica obtenida con el programa
ASPENPM™ para unas condiciones muy similares (ER=0,30; T=800°C; hs=20%). En ia
tabla 7.2 se observa como la composicion del gas se acerca a su equilibrio

termodinamico, sobre todo después del lecho de dolomita, que acelera las reacciones.
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Tabla 7.2.- Composicion del gas de gasificacion (tedrica, en equilibrio) vs.
composicion del gas obtenido experimentalmente en condiciones similares,

antes y después del lecho de dolomita o inerte.

Y%vol EXPERIMENTAL TEORICA
(base himeda) antes del lecho después del lecho (ASPENP')
inerte dolomita

H, 6’4 80 13°0 16°0
CcO- 12°7 12°0 13°0 15°6
CO, 12°2 13°5 1377 12°9
CH, 3°0 2°8 30 1’9
C,;H, 1’4 0’8 1’1 0°41
N, 43°4 42°6 41°8 40°7
H,0 20°8 20°2 14°0 12°0

La curva de equilibrio de la reaccion water-gas shift (Bridger and Chinchen,
{970} v los valores obtenidos antes y después del lecho de dolomita para todos los
experimentos se muestra en la figura 7.11 en funcion de la temperatura media en el

centro del lecho de dolomita.

Se observa claramente como la dolomita acerca la composicion del gas al
equilibrio. Observando los puntos de la figura 7.11 b que se encuentran por encima de
la curva de equilibrio shift, se deduce también que la reaccion water-gas shift no es la
tnica que gobierna el estado de equilibrio. Efectivamente, en el gas existe aun una
elevada concentracion de metano y otros hidrocarburos que teodricamente, segun las
leyes tertnodinamicas, no deberian existir. La desaparicion de estos hidrocarburos por
craqueo térmico o reformado, implica la formacién hidrogeno y la eliminacion de agua,

provocando un aumento de Kpgpg, -
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Figuras 7.11.- Efecto del lecho de dolomita en la aproximacion al equilibrio water-gas
shift.
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Figura 7.12 a,b.- Efecto del lecho de dotomita sobre el rendimiento a alquitranes.
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7.2. CONVERSION DE ALQUITRANES

7.2.1. Efecto del tiempo de contacto

El caudal de gas aumenta a lo largo del lecho de dolomita incrementando la
velocidad superficial del gas (a lo largo del lecho). Por ello, en el presente trabajo se
utiliza un pseudo-tiempo espacial en ¢l lecho, definido como el peso del sélido
(calcinado en el caso de la dolomita) dividido por el caudal medio del gas (definicion y
célculo en capitulo 5). La conversion de alquitranes en funcion del tiempo espacial,
para tres doiomitas diferentes se muestra en la figura 7.13, separando los experimentos

realizados a temperaturas menores de 810°C y mayores de 820°C.

Segun la figura 7.13, el orden de actividad para T>820°C es Chiiches > Norte >
Malaga. Este orden de actividad coincide con ¢l orden de contenido en hierro. Cuanto
mayor es la cantidad de hierro en la dolomita, mayor parece ser su actividad a altas
temperaturas. En cambio, para T<810°C, la actividad no parece seguir este orden. Esto

impide por ahora concluir qué dolomita es mas activa de {as cuatro.
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qé 50 4 —_— —— (hiiches |
) + X Malaga
O '

40- T ' T T 1 ! T ! T 7
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tiempo espacial, kg h/m’ (b.s., Tem

Figura 7.13.- Conversion de alquitranes sobre diferentes dolomitas, en funcion del

tiempo espacial.
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La evolucion de las conversiones con el tiempo espacial se muestran mas
claramente en la tabla 7.3 para dos temperaturas que son aproximadamente las medias

de los experimentos que aparecen en la figura 7.13.

Tabla 7.3.- Grado de eliminacion de los alquitranes sobre dolomitas a diferentes

pseudo-tiempos y velocidades espaciales.

tp_(kgli/ms) 0°045 0°050 0’055 0°060 0°065 0°070 0°080 07090
SV (hy* 16000 14500 12800 11700 10600 10200 9000 8000

X,(%) T=800°C 65 70 74 78 81 84 88 90
X,1q(%) T=850°C 80 87 92 945 95

*calculada en condiciones del reactor y en base himeda

Estos valores de tiempo espacial equivalen a tiempos de residencia del gas en el
reactor de 0°25 a 0°45s, que son comparables con los resultados observados en
bibliografia. Por ejemplo, ¢l VTT obtiene a T=800°C y 0°30s, conversiones del 80%
(Simell et al., 1992).

7.2.2. Efecto de la temperatura del lecho

La conversion de alquitranes a diferentes temperaturas del lecho se muestra en
la figura 7.14 Los experimentos se realizaron en las siguientes condiciones:

ER=0.3040.02; T, ¢ = 800 + 10°C y t’, = 0.060 + 0.005 kg h/m",

Como referencia y para esas condiciones experimentales, para conseguir una
conversion del 90% es necesario una T, ¢ ,,=820°C y para conseguir el 95% se necesita

una T, ¢ ,,=866°C.
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Figura 7.14.- Conversion de alquitranes sobre cuatro diferentes dolomitas, en funcion
de la temperatura media del centro del lecho. (Experimentos realizados en las siguientes
condiciones: ER=0°30+0"02; T, o= 800+£10°C; 7°,= 0’060 + 0°005 kg h/m3).

Con el modelo cinético sencillo de Corella y colaboradores (Corella et al,
1996a, 1996b), es facil calcular una constante cinética aparente (k,,) para la
eliminacion de tos alquitranes. Se supone primer orden respecto a los alquitranes (base
que podria ser modificada en un futuro proximo) y flujo piston en el lecho de dolomita.
La ecuacion que se deduce para el calculo de la constante cinética aparente es.

~In(1- X,,)
4 1-2'

Los valores de k; 5, obtenidos se representan segun graficos de Arrhenius, en las figuras

7.15y 7.16 para las cuatro dolomitas.

En estas figuras se ha tenido muy en cuenta el error cometido tanto en el calculo
de la conversion como en la temperatura medida. Cada experimento esta representado
por un rectangulo, cuya base es el intervalo de temperatura del lecho y la altura es el
intervalo de X, que se encuentra en las diferentes tomas de muestra de cada
experimento, con sus respectivos errores de medida. Cuando el lecho de dolomita
fluidiza de forma incipiente, el gradiente de temperatura correspondiente es menor y

por tanto, ¢l rectingulo es también menor,
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Figura 7.15.- Graficas de Arrhenius para las dolomitas Norte (a) y Chilches (b).
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Figura 7.16.- Graficas de Arrhenius para las dolomitas Malaga (a) y Sevilla (b).
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En las figuras 7.15 y 7.16 se puede trazar una linea que se ajuste lo mejor
posible a los rectangulos. La relacion In kyap-1/T5 . para las cuatro dolomitas se
muestra conjuntamente en la figura 7.17. A partir de ella, se obtienen los valores de la
energia aparente de activacion y factor preexponencial que se muestran en la tabla 7.4.
Como la Eap es practicamente la misma para todas las dolomitas, el factor

preexponencial es un buen indice de la actividad de la dolomita.

Table 7.4.- Valores obtenidos de energia de activacién y factor preexponencial para

cuatro dolomitas

Dolomita E.p Ko 2 ap-10°
kJ/mol m’ (b.h), T ¢ /kg h
Norte - 100 + 20 1.51+£0.80 4
Chilches 100 + 20 1.45+0.76
Incremento
Malaga 100 +20 1.30+0.54 de actividad
Sevilla 100 +£20 124077
4.8- T T — T 1 - |
4,44 BR .
| e e ]
— L
_;:4: 4,0 | ‘-\;\\:‘\;r‘?_\ -
&) \'\T-.\"-\_s
'M b \.\:‘-.-:"\_\ T
~ 36 RN -
= St ]
@ ] -\:‘\‘:‘:. \f LY
o 327 TR, 1
g/ Tipo de dolomita; “\‘-'-\-.'_';:--:_\_ . i
g 2,8- Norte  -------- “-::;;'f-‘.,‘ =
IV Chilches -+ ]
= 244 Milaga — .
1 Sevilla -
210 - T T T T T

T =T - T T
0,80 0,84 0,88 0,92 0,96 1,00 1,04

1000/T, . .. (1/K)

Figura 7.17.- Gréafico comparativo de Arrhenius de las cuatro dolomitas usadas.
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Los resultados mostrados en la figura 7.17 y en la tabla 7.4 indican que la
actividad de Jas dolomitas en la eliminacién de alquitranes es similar para todas las
dolomitas, pero no igual. La diferencia en valores de ko, €5 de solo un 20%. Este
valor es del mismo orden de magnitud que el error experimental debido sobre todo a la
no isotermicidad del lecho. Por tanto, la posible diferencia en actividad de las cuatro
dolomitas usadas tiene €l mismo orden de magnitud que el posible error experimental.
Entonces, se puede concluir que el tipo u origen de dolomita (por supuesto, dentro del
intervalo que aqui se estudia) no afecta mucho en la actividad de la reaccion de
elimacion de alquitranes. Pudiera ser que las dolomitas probadas no presenten
diferencias suficientemente grandes para poder observar variaciones de actividad
quimica entre ellas. Sin embargo, de las tablas de composicion quimica y estructura
porosa de las dolomitas (capitulo 4) se puede observar que segun aumentan el contenido

de Fe,O; , el didmetro y el volumen de poro, el valor de k; 5,0 también aumenta.



VIII

EFECTO DE UNA CORRIENTE
DE AIRE SECUNDARIO
EN EL LECHO DE DOLOMITA

En el afio 1988 Mudge y colaboradores dieron a conocer el efecto positivo de
una inyeccion de aire en el lecho de catalizador de niquel (Mudge et al., 1988).
Beenackers propuso que la introduccion de esta corriente en la zona infertor de un lecho
de dolomita deberia producir también un efecto positivo para la eliminacion de
alquitranes (aumento de la temperatura del lecho con las consiguientes mejoras en la
actividad del solido catalitico), aunque pudiera disminuir el poder calorifico del gas

resultante (Beenackers et al., 1995).

En este capitulo se estudia el efecto que tiene la introduccion de esta pequefia
corriente de aire (Illamado aire secundario) en el lecho de dolomita, sobre la actividad
de ésta en la eliminacion de alquitranes y sobre la composicion final de los gases. Se
observa una importante mejora en la conversion de alquitranes y no se nota una

importante disminucion del poder calorifico del gas.
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8.1, METODO EXPERIMENTAL Y RESULTADOS OBTENIDOS

Para estudiar el efecto del aire secundario sobre la composicion del gas y sobre
la conversion de alquitranes, se han realizado los expenimentos 25, 29, 32, 39 y 42,
introduciendo una corriente de aire por la sonda central de presion, que llega al fondo
del segundo reactor (figura 7.1). En la tabla 8.1 se muestran algunas variables
importantes obtenidas en la realizacion de estos experimentos. Se afiaden ademas los
resultados obtenidos en experimentos realizados en las mismas condiciones que los
anteriores pero sin la corriente de aire secundario, para poder estudiar mejor los efectos

de dicha corriente {experimentos 28, 31, 38 y 41).

Las relaciones equivalentes en el lecho del gasificador de los experimentos 28 y
29 tienen el mismo valor (ER;=0,34), ya que los caudales de biomasa y de aire
alimentados son iguales. Lo mismo ocurre con los experimentos 31 y 32 en los que para
ambos ER;=0,30. Entre ellos varia unicamente la relacion equivalente del segundo
reactor al introducir un caudal de aire, Q,,, a la altura del lecho de piedras,

constituyendo a partir de ese momento un experimento nuevo y diferente.

El experimento 39 (con aire secundario) es continuacion del 38 (sin aire
secundario). Durante la realizacion de! experimento 38, parte del aire que se introducia
al gasificador se desvi6 hacia la zona inferior del lecho de dolomita. Por ello, aunque la
relacion equivalente en el lecho del gasificador sea diferente en uno y otro experimento,
la relacion equivalente global (ER,j,p1 = ER; + ER;) €5 la misma para ambos. Lo mismo

ocurre para los experimentos 41 y 42, aunque aqui se experimentara con lecho inerte en

vez de dolomita.
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Tabla 8.1.- Comparacion de resultados obtenidos en experimentos realizados con y
sin aire secundario en la zona inferior del lecho de dolomita.
EXPERIMENTO 25 1 28 29 | 31 32| 38 39} 41 42
ETAPA DE GASIFICACION
ER, (lecho) | 033034 034 [ 0,30 030]028 023|031 026
Composicion del gas a la salida en base hiimeda (% vol),
H; 661 86 8665 65|46 561 38 45
CcO 142|145 145|146 146|134 150 124 13,6
CO, 11,1 { 12,0 120109 109( 114 95 | 11,1 11,0
CH, 26127 27|36 36|35 46| 29 35
C,H, 1,1 1,3 1,3 1,9 1.9 14 181 09 1,1
N; 43,41 41,7 41,7 43,3 43,3|43,1 40,8 42,2 385
H,0 2091192 1921192 1921226 227|268 278
Caa1 mg/Nm3 F0100( 5302 5302 § 7200 7200 | 16500 27400[ 9800 13500
PCI, g MJ/Nm’ 53156 56i62 62|56 68} 49 58
Ygs,1,n Nm'/kgec| 2,46 | 2,60 2,60 | 2,30 2,30 | 2,15 1,84 232 2,07
Yaq1 8/Kgyar 2481138 1381165 165|354 505|228 280
LECHO DE DOLOMITA INERTE
solido DN | DN DNV! DN DN | DM DM |Inerte Inerte
Quir2 NI/min 1,830,060 1,00(0,00 100|000 220|000 247
ER, 0,0531 0,00 0,026 0,00 0,023 0,00 0047{ 0,00 0,058
Tocm °C 870 | 810 880 | 840 850 | 820 860 | 850 850
u;, cm/s 49 55 60 55 56 54 50 57 53
Uy cr/s 49 | 56 60 | 61 61 57 56 | 58 55
1z S 0,301027 0251025 0,25|0,27 0,28] 0,35 0,37
75 kg/(m°/h) }0,060]0,053 0,049]0,051 0,050]0,053 0,055] 0,11 0,11
Composicion del gas a la salida en base himeda (% vol),
H, 1041 17,0 157|162 146]110 112| 55 59
cO 12,01 129 113]158 140]135 132}117 11,9
CO, 1141140 143 16,7 17,1} 129 1441 12,5 130
CH, 24 128 260133 31]37 3830 34
C,H, 0711t 11119 19110 10|08 09
N, 433 | 41,1 41,71389 395|41,1 3671414 374
H,O 1971 11,1 134 7,1 98 | 16,8 19,7] 250 276
Caq2  mg/Nm’ | 180 | 870 150 | 850 405 | 3700 1000 | 5020 2100
PCl,s MINm’ | 49 | 58 55|65 62|59 61|49 55
Ygaon Nm'/kgy| 2,47 [ 2,65 260|259 255|226 208|237 2,15
Yaig,2 gkgy.r 04123 041} 22 1,01 84 21 1119 45
Xugz % 982|836 9720882 944|776 964|488 844
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8.2. EFECTO DEL AIRE SECUNDARIO SOBRE 1LA TEMPERATURA DEL
LECHO DE DOLOMITA

En Ia figura 8.1 se muestra la evolucién de la temperatura del lecho y pared,
medidas a una altura media del lecho, a lo largo de los experimentos 28 (sin aire
secundario y 29 (con aire secundario). Se observa el incremento casi 1nstantaneo de la
temperatura del lecho, hasta igualarse con la de la pared, que también aumenta

ligeramente.

A pesar del sistema de control del horno eléctrico, que mantiene su punto de
consigna respecto a Ia temperatura del centro del lecho en 850°C, ésta se mantiene en
un valor superior o incluso sigue aumentando con el tiempo. Esto solo se puede
explicar, asumiendo que el segundo reactor se autosostiene térmicamente, lo cual es
una mejora muy buena del proceso. (Hay que tener en cuenta que el estado estacionario

s¢ alcanza aproximadamente una hora después de haber introducido el Gltimo cambio).

r T T 1 T i 7 T
Exp 28 Exp 29
900 i
I » i qjdjfﬁlq]n o _|
Tx o 70,9 % mx
R SN e502080¢ X s omO80 X "‘WW X%EGX»\XWQE??
850 s a .
i g =
& P, 3 . .
] Etthqgu o aire secundario
o _ o ) -
ot
7504 -
estado no estado estadono cstado
cstacionario | estacionatio estacionario | cstacionq'l;'o :
l l
700 - - T —T T | B E—— T T T T T
0,0 a5 10 1.5 2,0 25 30 35 40 45 5,0
tiempo (h)

Figura 8.1.- Efecto del aire secundario sobre el perfil de temperaturas en el centro y

pared del segundo reactor (L,=8), a lo largo del tiempo de experimentacién.
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En las figuras 8.2 a y b se muestran los perfiles longitudinales de temperatura

para varios experimentos con y sin aire secundario. El perfil a) se realizé durante los
experimentos 28-29 y el perfil b) para los experimentos 31-32. En ambos casos se
observa el incremento de temperatura esperado al introducir la corriente de aire
secundario, provocado por las reacciones exotérmicas del oxigeno con los gases

combustibles presentes.

1000 - N
| —> conare secundario (exp. 29) ]
- m— gin aire secundario (exp. 28)
900 - ® 5
/X,, . ..—,) .. . x_ —— x‘_ 75(
1 ¢ T - —— A g
800 A e .
N “m
. 1 S ]
—_ 0 _ (’ o ~ _
X - .
g ] b
r\f 7 B :
800 - .
5004 .
%
400 % lecho inerte lecho de dolomita 4
- , ' ' e —
0 10 20 30 40
a) Altura de lecho (cm)
9004 —-%—-con are secundario (exp 31)
—=— gin aire secundario (exp 32) B e |
R S e
iy e k\
800 T e W n
PO \1 ]
_,.,/ - -
_ 7004 )/ n 1
F:% 6004 B 7 //..,' ]
500, i
T lecho inerte lecho de dolomita
400 I _
T T T T T T T L —]
0 10 20 30 40 50
b) Altura de lecho (cm)

Figura 8.2 a,b.- Efecto del aire secundario sobre los perfiles longitudinales de

temperatura.
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En el primer caso (a), al introducir el aire secundario, la temperatura se hace
constante a lo largo de todo el lecho. Esto se explica suponiendo que el lecho ha
alcanzado un régimen de fluidizacion incipiente al aumentar algo el caudal de gas. En
la tabla 8.1 se puede ver el aumento en la velocidad superficial lel lecho, superando
ligeramente la velocidad minima de fluidizacién de la dolomita del norte (dp=1,6-2,0
mm). Ademas en la figura 8.1 se ve que el gradiente transversal centro-pared
practicamente desaparece. En el segundo caso (b), debido a la accion del sistema de
control, que mantiene el punto de consigna del principio, el horno ya no introduce toda
la potencia que era necesaria cuando no existia el aire secundario y por eso ¢l perfil de
temperatura cae hasta igualarse con el perfil que se obtenia sin aire secundario. En
ambos casos se observa que al comienzo del lecho la temperatura es mayor con aire

secundario ya que éste al atravesar el lecho, entra precalentado a 800°C.

8.3. EFECTO SOBRE LA COMPOSICION DEL GAS Y EL PODER
CALORIFICO.

En la figura 8 3a se muestra la composicion del gas antes y después del lecho de
dolomita para dos experimentos (31 y 32) realizados en las mismas condiciones de
gasificacion (igual relacion equivalente en el lecho del gasificador, ER=0,30), pero con
la diferencia de que en el experimento 32 se introdujo un caudal de aire al lecho de
dolomita de 1 I/min, lo que equivale a una ER, = 0,023. Por tanto sus relaciones
equivalentes globales son diferentes. En la figura 8.3b se muestra un caso parecido pero
en el que parte del gas que se introducia al gasificador es desviado hacia el lecho de
dolomita. Por tanto, la relacion equivalente en ¢l gasificador es diferente, pero la global

es la misma para ambos casos.

En el caso a) es evidente que la concentracion de gases antes del lecho de
dolomita es exactamente igual para ambos experimentos. Después del lecho, en el
expertmento 31 se producen las variaciones esperadas en los diferentes componentes: el
H, aumenta, el CO y CO; evolucionan hacia el equilibrio de la reaccion water-gas shift
(CO+H;02 CO, + Hy)y el H;O y N, disminuyen. La introduccion de aire secundario
hace que las concentraciones finales de H, y CO no sean tan altas, que el contenido de
H;O y N, decrezca notablemente menos y que el CO, aumente ain mas. Estos

resultados del efecto del aire secundario sobre la composicion del gas son negativos,
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puesto que el poder calorifico obtenido al final es menor que sin el aire secundario
(columnas 1y 2 de la figura 8.5).

50 -

J

40 -
- - J
'g después
L :
:-: COmL aie sec.
oy on abe I
=2
< 20
E
2 -
10 5 1

a) Experimento

H, [ co

40

después despugs

30 1

sin aire see. oM aire sec,

20 1

%vol (base himeda)

38 38 39 39
b) Experimento

Figuras 8.3 a, b.- Composicion del gas antes v después del lecho de dolomita,
comparando resultados con y sin aire secundario: a) ER{(31)7ER(32), ERyopat(31)%
ER yioral(32); b) ER(38)# ER1(39), ERgiobai(38)"ER giobal(39)-
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Esta conclusion no es la definitiva, puesto que los resultados obtenidos en la
figura 8.3a no son totalmente comparables al ser diferentes las relaciones equivalentes
globales. En cambio, de los experimentos representados en la figura 8.3b, que si
presentan la misma ER 4,1, comparando su composicion del gas a la salida del lecho de
dolomita, se puede deducir que:

1- el contenido en metano y etileno no se ve modificado por el uso de aire secundario ya
que, aunque en la etapa de la dolomita su conversion sea mayor con aire secundario, su
concentracion a la salida de la etapa de gasificacion era mayor.

2- al CO le ocurre algo similar, obteniéndose la misma concentracion con y sin aire sec.
3- aunque ¢l incremento de hidrégeno producido en el lecho de dolomita sea menor con
aire secundario, su concentracion a la salida es igual o superior a la que se obtuvo sin

aire secundario, porque se produjo mas en ¢l gasificador.

Esta ultima conclusion se observa claramente en la figura 84, donde se
comparan estos resultados con otros obtenidos en los otros experimentos a diferentes

valores de ER .1 € incluso en experimentos realizados con lecho inerte.

24 -
sin aire secundario con aire secundario
B antes antes
201 después [ después
16 ‘ -1
~ g
=2
(=)
] 12
z
- R _ | ]
o
8- |- INERTE —
4- |
0 - SRR : : : $ AT
28-29 31-32 18-39 4142
ER 0, (28)= 0,34 ER yopg(31)= 0,30 ER 0 (38)= 0,28 ER opa(31)= 0,31
ER yopg(29)= 0,37 ER yopy(32)= 0,32 ER o0 (39)= 0,28 BR ai(42)= 0,32
Experimento

Figura 8.4.- Comparacion del efecto del lecho de dolomita con y sin aire secundario

en la concentracion del hidrégeno presente en el gas.
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A partir de las tres conclusiones anteriores se puede deducir que el contenido
energético del gas no se reduce con la introduccion de aire secundario sino que, como

se muestra en la figura 8.5, aumenta ligeramente.

Otra conclusién que se deduce de la figura 8.3b v de la tabla 8.1 es que el
descenso del contenido en H;O no es tan grande cuando se introduce aire secundario.
Esto se debe en principio a la competencia que aparece ahora entre el O, y el H,O para
destruir o reformar los alquitranes y para oxidar o gasificar el coque formado durante el

craqueo térmico de los hidrocarburos.

También y por altimo, se observa que el rendimiento a gas se incrementa
considerablemente (tabla 8.1) con el simple hecho de introducir parte del aire primario
al lecho de dolomita. En cifras, para el expertmento 38 (sin aire secundario) el
rendimiento a gas era de 2,26 Nm’ por kg de biomasa daf alimentado y en el 39 (con
aire secundario) fue de 2,57 en las mismas unidades. Es decir, un 12% de incremento,

lo cual es bastante, considerando que la relacidon equivalente global era la misma.
9-
{— - —] sin aire secundario con aire secundario |— — — —
antes
[ después

-

bl
&

{z - -

P.C.1, MJ/Nni (base seca)

3839 31-42
ER 0 28) 0,34 ER yopa(31)=0,30 ER ;o4 (38)=0.28 ER i 41)=0.31
FR yopu(29)= 037 ER g (32)=0,32 ER o 39)= 028 FR o pai(42)= 0,32
Experimento

Figura 8.5.- Comparacion del efecto del lecho de dolomita con y sin aire -secundario

sobre el poder calorifico del gas calculado en base seca.
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84. EFECTO SOBRE FEL RENDIMIENTO O CONVERSION DE
ALQUITRANES.

Tanto en la tabia 8.1 como con la figura 8.6 se comprueba que la conversion de
los alquitranes con dolomita es mucho mayor si ademas se introduce aire en su lecho.
En la figura 8.6 se ha graficado el rendimiento a alquitranes para varios experimentos
antes y después del lecho de dolomita. El rendimiento a alquitranes se define como los

gramos de alquitranes producidos por kilogramo de biomasa introducida al gasificador.

Para experimentos con igual rendimiento de alquitranes en el gasificador (exp.
28-29 0 31-32), la inyeccidn en el lecho de dolomita de una cantidad equivalente al 10-
15% del aire primario, redundé en un importante descenso del rendimiento a

alquitranes del proceso.

La 3* serie de la figura 8.6 muestra {os rendimientos a alquitranes de dos
experimentos realizados con igual ER g, pero diferente concentracion de alquitranes a
la entrada. En este caso se habia desviado un 17% del caudal primario hacia el lecho de
dolomita. Se redujo desde 50 hasta 2 g;/kghiomasa €l rendimiento a alquitranes, mientras

que sin aire secundario, este valor se redujo “s6lo” desde 35,4 hasta 8.4 g,1¢/kZpiomasa-

Segin la grafica anterior, un lecho de sdlido inerte trabajando con aire
secundario en €, seria mas eficaz que la dolomita sin aire secundario. Esto no es cierto,
ya que el tiempo espacial (en kg.h/m’) para el lecho inerte fue mds del doble que para el
lecho de dolomita. Seria necesario pues tener en cuenta todas las variables
conjuntamente para poder realizar una comparacion leal. Esto se consigue calculando ia

constante cinética como Se vera a continuacion.

En la tabla 8.2 se han calculado los valores de la constante cinética para la
eliminacién de alquitranes, a partir de los valores de conversion y tiempo espacial,

suponiendo orden de reaccion igual a 1.
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Tabla 8.2.- Calculo de la constante cinética de eliminacion de alquitranes sobre

dolomita para diferentes experimentos realizados con y sin aire secundario.

Experimento T2.0m ER, 'y Xuiq2 kK ap
n° °C kg/(m’*/h) % m*(Tyem wet)kgh
25 870 0,05 0,060 98,2 673
28 810 0,00 0,053 83,6 342
29 880 0,03 0,049 97,2 72,0
3] 840 0,00 0,051 88,2 41,9
32 850 0,02 0,050 94.4 57,1
38 820 0,00 0,053 77,6 28,1
39 860 0,05 0,055 96,4 59.8
41 850 0,00 0,108 48.8 6,2
42 850 0,06 0,115 84,4 16,2

60 antes =] antes

ig 7] después [ después
30
20 =

80
703 sin aire secundario con aire secundariot

N

Rendimiento a alquitranes, 2/KEyiomasa daf
I~
1

28-29 31-32 38-39

ERorul(28)= 034 ER,,(31)=030 ER, (38)=028 ER_ (41)=031
ERyotal29F 037 ER (327032 ERy (39028 ER . (42)-0,32

Experimento

Figura 8.6.- Efecto del lecho de dolomita con aire secundario sobre el rendimiento a

alquitranes.
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Llevando los valores de la tabla 8.5 a una grafica de Arrhenius, se crea la figura
8.7. Sobre ella se han trazado las cuatro lineas que corresponden a los ajustes obtenidos
para las cuatro dolomitas estudiadas en el capitulo anterior, para el mismo proceso de

gasificacion de biomasa con aire.

Ajustando a una linea recta los cuatro puntos obtenidos con el lecho de dolomita

con aire secundario (figura 8.8), se obtienen los siguientes valores para la energia de

activacion y el factor preexponencial aparentes de la ecuacion de Arrhenius:
Ea,,= 107 kl/mol,
Ko2ap = 3,5.10° m’(b.0.), Tpem / kg h

Recalculando ko para una Ea,;=100, que es el valor correspondiente a las otras
cuatro lineas de la figura 8.7, se obtiene que kg=1,70.10° m*(b.h.), Ty, . / kg.h. Este valor

se compara en la tabja 8.3 con los valores de k, obtenidos hasta ahora para un mismo

valor de Ea,,.
4 I 8 - T 1 T T T T v T . | .
J -
4 ,4 = -{'_::::'_-.j'_,: . u Dolomita _
1 T . B 1
..:'\\-.. S n Norte ————————
410 = '\'::__-‘?_-:\ B ) N i
R Chilches -----s--mem-o-
3.6 7 \:-;-_..{:'\;;‘)c‘\\ Malaga  —mom—mmem -
e TR Sevilla mm———r |
-M‘% 3,2-] \:::.“'-::"‘.\ n
g ~ t.'.':.‘_:;f ~ « . -
pu— 2’8 . N . :

'] merte W Fxp 2529323942 1
\ {con aire secundario) 1

2,04 X Exp. 2831384 4
y b4 (sin aire secundario) ]
116 B T T T T T T T T T T ——
0,80 0,84 0,88 0,92 0,96 1,00 1,04
1000/T, ., (1/K)

Figura 8.7 - Representacion en grafico de Arrhenius de los experimentos realizados con
aire secundario en comparacién con otros resultados obtenidos con diferentes tipos de

dolomitas (Orio et al., 1997).
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Ea=107 kJ/mol 4
k,=5.5 10° m’/kgh

In k,

40
3,9

3,8 1 -

3,7 = L3 1 T T T T T
8.6x10 8,7x10™ 8.8x10% 8,9x10* 9.0x10™

1/T (1/K)

Figura 8.8.- Representacion y calculo de los parametros de Arrhenius para los cuatro

experimentos realizados con dolomitas con aire secundario.

Tabla 8.6.- Parametros de la ecuaciéon de Arrhenius para dolomitas con y sin aire

secundario.
Ea ko . 10°¢
(kJ/mol) m’(b.h.), Ty / kg.h

Dolomitas con aire secundario 100 1,80+ 0.10
Dolomitas sin aire secundario:

Norte 100 1,51+ 0,80

Chilches 100 145076

Mailaga 100 1,30+ 0,54

Sevilla 100 124+0,77




IX

EMPLEO DE CATALIZADORES DE Ni
PARA LA DEPURACION TOTAL DEL GAS

En la introduccion a esta memoria se hizo referencia a la aplicacion de
catalizadores comerciales de reformado de hidrocarburos, basados en Ni, a la
depuracion y mejora de la calidad de gases provenientes de gasificadores de biomasa.
En el capitulo IV se analizaron los ocho catalizadores comerciales diferentes que se han
probado en este trabajo y las diferencias existentes entre ellos. Al caracterizarlos se
observd como los ocho catalizadores se pueden dividir en dos grupos bien
diferenciados: 1°) catalizadores de reformado de hidrocarburos ligeros y 29)
catalizadores de reformado de hidrocarburos de alto peso molecular. En este capitulo se
estudiara a fondo las diferencias existentes en actividad no solo entre estos dos grupos,
sino de cada catalizador en particular. Se hara mas énfasis en los catalizadores del
segundo grupo ya que, como aqui se demuestra, son mas efectivos en la destruccion de

alquitranes.

Se evalla el rendimiento y la calidad del gas que se obtiene, el rendimiento a
alquitranes y las condiciones operacionales (tiempo de contacto y temperatura)
necesarias y Optimas para su mayor conversion. Al estudiar el efecto de la temperatura
se calculan los dos pardmetros de la ecuacion de Arrhenius para comparar entre si los

cuatro catalizadores mas activos.

En un trabajo anterior a éste (realizado por el mismo grupo de investigacion
dirigido por el Prof J. Corella, y que sirvio de base para la tesis doctoral de lan
Narvaez), se estudio a fondo la aplicacion a este proceso del catalizador BASF G1-25 S.
Por ello este catalizador cae ahora fuera del presente trabajo. Sélo se le mencionara a

efectos comparativos.
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Los diferentes tipos de catalizadores que se han probado se han usado en un
reactor de 4 cm de diametro interno. La cormente de gas generada en el gasificador, corn
alto contenido en alquitranes y purificada parcialmente en el reactor de dolomita, entra
por la zona inferior del reactor catalitico. En su zona inferior se coloca un lecho inerte
de piedras siliceas de dp = 5-10 mm. Este lecho inerte precalienta el gas hasta una
temperatura de aproximadamente 600°C, a partir de la cual el catalizador comienza a
ser activo (Ellig et al., 1985; Narvaez et al., 1996). El reactor se calienta externamente
con un— horno eléctrico que abarca todo el lecho, desde la campana borboteadora hasta

el final del lecho-comienzo del freeboard.

Como se puede observar comparando los valores de uygy y ujg (tablas de
condiciones experimentales, capitulo VI), en casi todos los experimentos se ha
trabajado a velocidades superficiales ligeramente superiores a la de minima
fluidizacion. La experiencia obtenida durante los primeros experimentos con el
catalizador BASF G1-25 S (Narvaez el al, 1996), indicé que no existian problemas
operacionales ni de erosion del catalizador a regimenes de fluidizacion incipiente y que
de esta manera se reducian o eliminaban los enormes gradientes de temperatura que se
producian en el lecho. La figura 9.1 muestra la evolucion de la temperatura del centro y
pared del reactor a lo largo del experimento 63. Se observa una muy pequefia diferencia
de temperatura, de 5-8°C, que se puede deber a errores en medida o en el calibrado de

los termopares.

1000 : ' ' ‘ ' ’
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900 I |
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§ 800 Yy
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t (h)

Figura 9.1 - Temperaturas del centro y pared (L;=0) durante el experimento 63 .
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9.1. DISTRIBUCION DE PRODUCTOS

El gas que entra en el lecho del catalizador de Ni se modifica tanto en voltimen

COINO €n COmposicion.

9.1.1. Rendimiento a gas

La figura 92 muestra el efecto sobre el rendimiento a gas de los siete
catalizadores de Ni estudiados. El rendimiento a gas se expresa como los metros
cibicos de gas producidos (base himeda y en condiciones normales) por kilogramo de
serrin seco y libre de cenizas que se alimenta al gasificador. La linea continua es un
ajuste polindémico de 2° grado de los valores a la entrada del lecho catalitico (o lo que es
lo mismo, a la salida del lecho de dolomita anterior. Se observa un incremento del
rendimiento a gas bastante mdas alto para los catalizadores de reformado de naftas
{representados con lineas discontinuas ademas de puntos), que con los catalizadores de
reformado de hidrocarburos ligeros (Topsoe RKS-1) o metano (UCI C11-9-061 y ICI
57-3). También se comprueba que el lecho de arena silicea o “inerte” apenas modifica

el rendimiento a gas.
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Figura 9.2.- Rendimiento a gas a la entrada y salida del lecho catalitico para diferentes

tipos de catalizador y en funcién de la relacion equivalente en el gasificador.
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9.1.2. Composicion del gas

La composicion del gas a la entrada y salida del lecho catalitico se representa en

las figuras 9.3 a v b respectivamente, en funcion de la ER usada en ¢l gasificador.

50 -

Entrada del lecho catalitico

40_‘ * RTINS |

0,20 4,25 0,30 0,35 0.40

Figura 9.3 a y b.- Composicién del gas en funcioén de la relacion equivalente a la

entrada (a) y salida (b) del lecho catalitico.
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La composicion del gas sufre modificaciones muy importantes que merecen ser

estudiadas componente a componente.

9.1.2.1 Contenido en H,

El incremento producido en la concentracion de hidrogeno se muestra en la
figura 9.4 en funcion de la relacion equivalente. Esta aumento se debe a las reacciones
de reformado de los hidrocarburos presentes en el gas: metano, etileno, etano, acetileno,

naftaleno y benceno principalmente.

El reformado ocurre principalmente con vapor de agua, aunque también es muy

importante el reformado seco (con dioxido de carbono).

9.1.2.2 Contenido en CO y CO,

La variacién de CO y CO, se muestra en las figuras 9.5 y 9.6 respectivamente.

30- T T T T T T T — 1 T T
O e salida lecho cat.
25 . o ° o x entrada lecho cat. |

N
o
1

10

H, (% vol, base humeda)
o

0.15 0.20 025 030 035 040
ER,

Figura 9.4.- Efecto del lecho catalitico sobre la concentracion de hidrégeno (b.h.), en

funcion de la relacidn equivalente en el gasificador.



1X. Empleo de Catalizadores de Ni_para la Depuracion Total del Gas 9.6

30 T T y T T T ' T * T
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Figura 9.5.- Concentracion de CO a la entrada y salida del lecho catalitico en funcion

de la relacion equivalente del gasificador.
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Figura 9.6.- Concentracion de CO, a la entrada y salida del lecho catalitico en funcién

de la relacion equivalente del gasificador.
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En las figuras 9.5 y 9.6 se observa que el contenido en CO aumenta y que la
concentracion del CO, disminuye. Estas variaciones se deben principalmente a la
reaccion de reformado seco (CO,) de los hidrocarburos y a la reaccion de Boudouart, ya
que ambas consumen didxido de carbono y producen monoxido. Se observa que el
aumento en mondxido es bastante mayor que la disminuciéon de diéxido, lo cual

concuerda con la estequiometria de las reacciones anteriores.

En la figura 9.7, en la que se ha representado el efecto medio del catalizador de
niquel sobre cada uno de los componentes del gas para diferentes relaciones

equivalentes, se observa la simetria que existe entre el CO y €l CO,.

---------- salida lecho cat. |

entrada lecho cat. |

16

—
N
[

12

%vol (base himeda)

104"

0,20 0,25 0,30 0,35 0,40

Figura 9.7.- Variacion producida en el lecho catalitico de la concentracion de cuatro
componentes del gas tomando ajustes polindmicos de los puntos experimentales, en
funcion de la relacion equivalente en el gasificador.

Condiciones experimentales medias: h,=18%, T,=800°C, T, ,=830°C, T ,,=790°C.
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9.1.2.3 Efecto del vapor de agua y del equilibrio shift en la composiciéon del gas

En la figura 9.7 se observa que el contenido en vapor de agua disminuye mucho
en el lecho de catalizador de Ni debido a la reaccién de reformado de los hidrocarburos.

Esto no ocurre cuando se coloca un lecho inerte (figura 9.8). Tampoco disminuye su

concentracion cuando ésta ya es muy baja y la concentracion de hidrogeno es elevada.
Esto se da sobre todo a bajas relaciones equivalentes. De esto Gltimo se deduce la

impoftzincia de la reaccion water-gas shift en presencia del catalizador de Ni.

A la salida del lecho guarda, la constante de equilibrio de la reaccion shift a
800°C y a una ER;=0730, es ya muy proxima a su valor tedrico, que es Kp=1 como se
ha visto en el capitulo 7. Este valor, a la salida del reactor catalitico, es de 1’06 para
790°C y ER=0730. Coincide exactamente con el valor tedrico de equilibrio. Es decir, a
pesar de ocurrir innumerables reacciones en el lecho catalitico, la concentracion de los
gases se sigue aproximando al equilibrio de la reaccién shift. Es por tanto esta reaccion

la que domina todo el entramado reaccionante.

30 [:] entrada lecho cat.
{ N salida lecho cat.

H,0, %vol

I

Topsoe R-6

ICI 46-1

BASF G1-50

Figura 9.8.- Efecto de tres catalizadores diferentes sobre el vapor de agua, en

comparacion con ¢l efecto de un lecho inerte.
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9.1.2.4 Contenido en CH,

La variacion de concentracion de metano se muestra en la figura 9.9. El
reformado de metano es claramente superior a su formacion por reformado de otros

hidrocarburos mas pesados.

Se esperaba una mayor eficacia en la eliminacion de este compuesto debido a la
alta actividad de los catalizadores de niquel. Se ha demostrado, sin embargo, que los
tiempos espaciales utilizados no son suficientemente altos para reformarlo
completamente, aunque si los sean para la destruccion cast total de los alquitranes. Se
observd que un ligero aumento en el tiempo de residencia del gas provoca un
considerable aumento en la conversion del metano. Esto es evidente, va que su
formacion a partir del reformado de otros hidrocarburos mas pesados disminuye

rapidamente al descender la concentracion de éstos con el aumento del tiempo espacial.
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Figura 9.9.- Concentracion de CH, a la entrada y salida del lecho catalitico, en funcion

de la relacion equivalente del gasificador.
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9.1.2.5 Poder calorifico del gas en base seca y en base humeda
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Figura 9.10.- Poder calorifico inferior del gas calculado en base seca (a) y en base

haumeda (b).
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En la grafica anterior se observa el error que se comete en los calculos y en
algunos resultados finales cuando se trabaja en base seca. Segin la figura 9.10 a, el
poder calorifico del gas a la salida del catalizador para ER bajas disminuye respecto a la
entrada. Esto es imposible. El error estd en que no se ha tenido en cuenta que la
humedad del gas disminuye mucho en ¢l lecho catalitico a costa de un aumento en la

concentracion de los otros gases.

Teniendo en cuenta la figura 9.10 b, se observan incrementos del poder

calorifico de un 3 a un 16% dependiendo de la relacion equivalente.

9.1.2.6 Aproximacion de la composicion del gas al equilibrio.

La tabla 9.1 compara la composicion del gas de gasificacton en base humeda
obtenido a lo largo de toda la instalacton para unas condiciones experimentales
concretas (ER=0,30; T=800°C; T,¢,=830°C; T;n=790°C; hs=18%), con Ia
composicion de equilibrio tedrica obtenida con el programa ASPENP™ (ER=0,30;
T=800°C; hs=20%). Se observa la tendencia continua de la composicion del gas al

equilibrio.

Tabla 9.1.- Composicion tedrica de equilibrio del gas de gasificacion, comparada con

la composicion del gas obtenido experimentalmente en condiciones similares.

%ovol EXPERIMENTAL A LA SALIDA DEL TEORICA
(base himeda)  gasificador lecho de lecho de (ASPEN"')
dolomita catalizador

H, 6,4 13,0 16.6 16,0
CO 12,7 13,0 16.1 15.6
CcO, 12,2 13.7 13.6 12,9
CH, 3.0 3,0 2.7 1,9
C,H, 1,4 1,1 0.43 0,41
N, 434 41,8 37.6 40,7

H,0 20,8 14,0 (3.2 12,0
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9.2. CONVERSION DE ALQUITRANES

En el estudio de la conversion de alquitranes, las variables mas influyentes
aparte del tipo de catalizador empleado, han sido el tiempo espacial y la temperatura

del fecho.

9.2.1. Efecto del tiempo espacial

La conversion de alquitranes en funcion del tiempo espacial para los diferentes
catalizadores usados se representa en la figura 9.11. La relativa dispersién de puntos
que se observa, incluso para los catalizadores de caracteristicas similares, se debe a las
distintas condiciones operacionales que corresponden a cada punto. Efectivamente, el

intervalo de temperatura que recoge esta figura oscila desde 660 a 850°C.

Conversion de alquitranes (%)
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Figura 9.11.- Efecto del tiempo espacial en la conversion de alquitranes sobre diversos
catalizadores de niquel usados a diferentes temperaturas (T3 =660-850°C) y relaciones
H,O/C (0°8-61).
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Los puntos del catalizador BASF G 1-50 que presentan una conversion parecida
a los catalizadores de reformado de gas natural (es decir, muy baja) han sido realizados
en unas condiciones de operacion totalmente diferentes al resto de experimentos. En
estos experimentos, la concentracton de vapor de agua en el gas era tan baja que su
relacion H,O/C era muy inferior a la necesaria para su buen funcionamiento. Para estos
experimentos se trabajo con una relacion H(O/C < 1’1, mientras que para el resto, la
misma relacién oscilaba entre 2°0 y 6’1. Como se indico en el capitulo 4, sobre la
caracterizacion de los catalizadores, el valor requerido para su buen funcionamiento es
de 2 a 3°5. Valores por encima de 3’5 no mejoran necesariamente el rendimiento del

catalizador.

9.2.3. Efecto de la temperatura del lecho

El efecto de la temperatura del lecho sobre la conversion de alquitranes para

diferentes tiempos espaciales y relaciones H,O/C, se muestra en la figura 9,12,

Conversion de alquitranes (%)
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Figura 9.12.- Efecto de la temperatura del lecho en la conversién de alquitranes sobre
diversos catalizadores de niquel usados a diferentes tiempos espaciales (0°014-0’040
kg/(m’/h)) y relaciones H,O/C (0°8-671),
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9.3.- CINETICA DE ELIMINACION DE ALQUITRANES

9.3.1. Cédlculo de la constante cinética

alquitranes se muestran en la

Tabla 9.2 - Constantes cinéticas de eliminacion de alquitranes.

Los valores de las constantes cinélicas aparentes para la eliminacion de

tabla 9.2, con tres unidades diferentes.

—

Exp Cataliz. T3,C,m 1'3 SV3 HZO HlO/C Xtar,E kapp,B k‘app,3 k"app,S
°C kg/m’h) h'  %vol molfat-g % m’/kgh Nm® wet’kgh Nm’dry/kgh
25 ICI57-3 740 0022 61600 197 52 694 55 15 12
26 UCIL 800 0.020 67000 10.i 24 760 72 18 17
27 UCI 800 0.019 70300 146 22 872 109 28 24
31 UCI 800 0.017 79000 98 10 935 163 41 37
32 UCI 800 0017 79500 7.1 14 864 120 30 28
50 RKS-1 800 0018 73000 122 23 920 139 35 31
33 [Cl46-1 740 0018 57800 188 3.7 985 230 62 50
34 IC146-1 800 0027 38600 181 48 999 253 64 53
38 ICI46-1 800 0.014 78400 167 26 973 267 68 57
39 ICI46-1 800 0014 73600 197 33 945 201 51 41
40 1CI46-1 800 0016 67700 135 21 981 252 64 55
47 I1C146-1 815 0017 71800 175 33 994 300 75 62
52 ICl46-1 795 0.019 68500 132 30 993 255 65 57
59 ICI46-1 810 0015 89700 290 42 977 255 64 46
62 ICI46-1 845 0014 92200 119 23 985 294 72 63
63 ICI46-1 775 0015 89900 217 32 975 250 65 51
35 R-67 800 0014 73800 295 6.1 975 257 65 46
36 R-67 800 0015 70700 17.8 24 987 290 74 61
41 R-67 800 0.043 28900 250 46 998 146 37 28
42 R-67 800 0047 26600 276 49 981 85 22 16
43 R-67 800 0.051 24100 233 43 981 77 20 15
51 R-67 785 0018 74400 138 32 975 22i 57 49
53 R-67 815 0020 67000 124 21 996 278 70 61
54 R-67 810 0019 69900 273 62 990 243 61 45
44 G1-50 660 0.035 34900 7.1 07 936 78 23 21
45 G1-50 800 0.026 44500 82 11 962 123 31 29
46 G1-50 729 0021 58200 79 08 885 102 28 25
55 G1-50 820 0.018 68800 145 21 994 285 71 61
56 G1-50 790 0.015 79200 166 2.1 981 257 66 55
61 G1-50 815 0017 73000 119 1.1 904 140 35 31
64 G1-50 740 0018 73500 145 21 977 212 57 49
57 G1-25/1 815 0015 88400 237 35 984 275 69 53
58 G1-25/1 805 0016 81600 109 20 986 262 66 59
65 G 1-25/1 785 0.016 82300 131 26 978 235 61 53
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Las constantes cinéticas indicadas en la tabla 9.2 se calcularon con el mismo
método utilizado en el capitulo 7 para las dolomitas. Se han tabulado los valores de la
constante en base seca y en base hiimeda. Se observan diferencias notables entre estas
dos bases de célculo que pueden inducir a errores importantes en céalculos posteriores.
Utilizar datos de constantes calculados en base seca es un error, ya que no se tiene en
cuenta el caudal de gas real que atraviesa el lecho catalitico. El valor de la constante
cinética que se obtiene puede ser bastante menor si el contenido en vapor de agua es
elevado. Por ejemplo, en el experimento 36, con un contenido de agua del 17°8% en
volimen, se obtiene un valor de la constante en base himeda de 74 y de 61 en base

scca.

Para evitar errores de este tipo se dicidio estandarizar, entre los socios del
proyecto europeo en que se engloba este trabajo, el calculo de la constante cinética a las

condiciones reales del reactor (temperatura y presion del lecho) y en base humeda.

9.3.2. Relacién de 1a superficie especifica con la actividad del catalizador

De las figuras 9.11 y 9.12 se deduce que los tres catalizadores usados de
reformado de metano (ICI 57-3, UCI C-11-9-061 y TOPSOE RKS-1) son mucho menos

activos que los cuatro restantes.

Teniendo en cuenta la caracterizacion de catalizadores presentada en el capitulo

4, los catalizadores TOPSOE RKS-1 y TOPSOE R-67 presentan igual composicion y

distinta estructura porosa. Por tanto, la_diferencia de actividad tan grande entre estos
dos catalizadores radica en la estructura porgsa. Esta conclusion se saca también con el
resto de los catalizadores, dividiéndolos definitivamente en dos grupos bien
diferenciados:

- catalizadores buenos: ICI 46-1, BASF G1-50, TOPSOE R-67 y BASF G1-25/1

- catalizadores “peores™; ICI 57-3, UCI C11-9-061 y TOPSOE RKS-1

Segin la tabla 4.5, los mejores catalizadores tienen una superficie B.E.T. mucho
mayor (16°2-19°9 m®/g) que los catalizadores “malos” (2°9-6’8 mz/g). El didametro de
poro para los primeros es mucho menor (200-490A) que para los segundos (1000-

3200A). El volimen total de poro es similar para ambos grupos. Por tanto, la actividad
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de estos catalizadores es mayor cuando su superficie especifica es mas grande, lo que se

consigue por tener tamaiios de poro mas pequefios.

De las figuras 9.11 y 9.12 se deduce también que el TOPSOE RKS-1 es el mas
activo de los tres catalizadores “malos”. Esto concuerda de nuevo con las estructuras
porosas de los tres catalizadores: el RKS-1 presenta tamafios de poro menores
generando una superficie especifica que es mas del doble que la de los otros

catalizadores “malos”.

9.3.3. Estudio_comparativo de la actividad de los catalizadores de reformado_de

naftas.

Centrando la atencidon en el grupo de catalizadores que han dado mejores
resultados, se observa que en la tabla aparecen valores de la constante cinética (ya
siempre referida a las condiciones reales del reactor) muy dispares. Estos oscilan desde

74 hasta 300 m’/kg.h, aunque la mayoria de las constantes se sitiian en valores entre 200
y 300 m*/kg.h.

Los valores de constantes cinéticas por debajo de 200 m’/kgh son pocos y
corresponden a experimentos realizados en condiciones especiales (sobre todo en las

etapas anteriores al reactor catalitico).

Por ejemplo, ¢l experimento 39 se realizd introduciendo aire secundario en el
lecho de dolomita anterior al catalitico, obteniéndose alli una alta conversion de
hidrocarburos. Esto hace que los alquitranes que entran al reactor catalitico son los mas
estables y dificiles de convertir. Por ello, la conversion y por tanto la constante cinética

de este experimento es mas baja de lo normal.

En los experimentos 41, 42 y 43, al no existir lecho guarda con dolomita, se
preveia una concentracion de alquitranes muy alta y se empleé mucha mas cantidad de
catalizador del normal, trabajando el reactor catalitico con tiempos espaciales
demasiado altos (0°043-0°053 kgh/m’).
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Por ultimo, los experimentos 44, 45, 46 y 61 se hicieron con relaciones H,O/C a
la entrada del reactor catalitico menores de 1’1, cuando los catalizadores de reformado

de hidrocarburos han de trabajar con relaciones HO/C entre 2°5 y 4.

Todos estos factores se han tenido en cuenta en el estudio cinético que sigue a
continuacién, graficando conjuntamente sélo aquellos experimentos realizados en

condiciones similares.

En la figura 9.13 se muestra la representaciéon de Arrhenius para los cuatro
catalizadores comparados. Se observa claramente el efecto de la relacion H,O/C
mencionado anteriormente. De esta figura se deduce ya una tendencia u orientacion de
los puntos situados en el intervalo superior de H,O/C. Esta “tendencia” daria un valor

de energia de activacion de 40 kl/mol.

5,8J — T v 1 T 1 LA ML NS R B L A | ]
] A
5,6 ~ -
54l HOIC=2060 ]
=
® 5] |
{..J" T 4
= 504 -
= ] = ]
= 4g. O H,0/C < 1.1 A
a i J
'“g 46 o -
N ] o ICl46-1 ]
= 441 | X TOPSOE R-67 a’
42+ A BASF G1-25/1 B
1 O BASFG1-50
40 -7 1 T 7 | I T 1
088 09 09 094 09 098 100 102 104 106 1,08
1000/T; ¢ (1/K)

Figura 9.13.- Representacion de Arrhenius para la reaccion de eliminacion de
alquitranes sobre catalizadores comerciales de reformado de naftas, para dos intervalos

de la relacion H,O/C
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9.3.3.1 Calculo de los parametros de Arrhenius para cada catalizador

Mostrando por separado, en diversas representaciones de Arrhenius, Jos puntos
correspondientes a cada catalizador, se obtienen las figuras 9.14,9.15,9.16,9.17 y 9.18.
En ellas se ha dibujado en vez de puntos unos cuadrados, cuya base ¢es el error cometido
al dar un valor de temperatura al lecho catalitico y la altura es el error cometido en el
calculo de la constante cinética. Los rectangulos con una base muy estrecha
com:éfionden a experimentos realizados en régimen de lecho fluidizado. EI resto son
experimentos realizados en lecho fijo. El rectangulo tendra una altura mayor o menor
dependiendo principalmente del niimero de toma de muestras de alquitranes recogidas y
analizadas en cada experimento y de si el resultado de los andlisis de las mismas es mas

0 menos coincidente.

La figura 9.14 corresponde al catalizador ICI 46-1, con el que se hizo una mayor
cantidad de experimentos y a temperaturas bastante dispares. Se pueden trazar muchas
lineas para calcular la energia de activacidn, pero la linea que mejor se ajusta a los
puntos corresponde a valor de Energia de Activacion de 30 kJ/mol y a un factor

preexponencial de 8000 m’/kg h. De igual manera el resto de los catalizadores.

58 - : : : . : : — : :
"-.//
] ICI 46-1 -
v
"
—
gﬂ 56 - V o ZI -
) 3 ~ ]
(@] p—
[_‘v‘? % L /i ,
< 954 . g .
= ///’f 7
r:;—e ///// R
E s v
— Y // FaR
z 7
E o - , S
Ea, = 30-+/-12 kJ/mol f aire secundario g
5,34 P en lecho guarda s =
l"‘O,ap = 8000+/-1000 m3fkgh sin lecho / .
guarda
52- —T T T T T T — T T -
0,88 0,90 0,92 0,94 0,96 0,98 1,00
1 OOO’ITB,C (1/K)

Figura 9.14.- Representacion de Arrhenius para el catalizador ICI 46-1.
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Figura 9.15.- Representacion de Arrhenius para el catalizador BASF G1-50
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Figura 9.16.- Representacion de Arrhenius para el catalizador TOPSOE R-67.
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Figura 9.17.- Representacton de Arrhenius para el catalizador BASF G1-25/1.
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Figura 9.18.- Representacion de Arrhenius para el catalizador BASF G1-50 a
H,0/C<1"1.
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En la tabla 9.3 se muestran los parametros de la ecuacion de Arrhenius que se
calculan a partir de las rectas que mejor se ajustaron a los puntos de las figuras
anteriores. Estas lineas se grafican conjuntamente obteniéndose la figura 9.19. Se
observa que los catalizadores [CI 46-1 y BASF G 1-50 actian de manera muy parecida
disminuyendo la energia de activacion de la reaccion de eliminacion de alquitranes

hasta un valor aproximado de 30 kJ/mol.

Tabla 9.3.- Parametros de la ecuacion de Arrhenius para la reaccion

de eliminacion de alquitranes sobre cuatro catalizadores de Ni.

Eaap kap,{}
(kJ/mol) (m* bh, T; ¢ /kg h)
BASF G1-50 30+10 8800+400
ICI 46-1 30412 80001000
BASF G1-25/1 50+10 690009000
TOPSOE R-67 50420 680008000
5,8 - T T T T T i
_ ~———— BASF G1-50
2 N N ICI 46-1
i ----— BASF G125/1
2 N peee TOPSOE R-67
< T
T 554 R i
g ﬁ "\.‘_-_\. .'“-..__‘-“
E s4- .
=
h 34 J
5.2 -} ¥ T T T T T T T T
0,88 0,90 0,82 0,94 0,96 0,98 1,00
1000/T, (. ., (1/K)

Figura 9.19.- Representacion de Arrhenius de la reaccién de eliminacion de alquitranes

para cuatro catalizadores de Ni.
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En cuanto al factor preexponencial, el catalizador BASF G 1-50 resulta algo mas
activo que el [CI 46-1. En el capitulo 4, al caracterizar estos sélidos, se observo que
tanto su composicion quimica como las graficas de su estructura porosa eran tan
parecidas que podria haber sido el mismo catalizador. La tnica diferencia
aparentemente importante entre ellos es que el ICl es un catalizador impregnado y el
BASF homogéneo. Por otro lado, el porcentaje en peso de Ni del catalizador de ICT es
algo mayor (22%) que el de BASF (20%), lo cual le favorece, ya que aumenta el
nimero de choques y por tanto el valor de k,,, deberia ser mayor. En cambio hay un
detalle de procesado que hay que tener en cuenta. Ambos catalizadores han sido usados
después de ser triturados hasta un tamafio entre 1 y 1’6 mm. Esto favorece como

veremos a continuacion al catalizador homogéneo, en este caso al BASF G 1-50.

Como se vio en el Capitulo 4, un catalizador homogéneo mantiene la misma
concentracion de metal activo en toda su superficie (externa ¢ interna). En cambio, en
un catalizador impregnado, esta concentracion que en su superficie externa puede ser
muy alta, va disminuyendo al profundizar en su interior. Entonces, la concentracion de
metal activo para el ICI 46-1 no es de 22% en la superficie externa que expone después
de ser triturado, sino que oscila entre valores que pueden ser de 35 y 10%

aproximadamente.

Ademas, la actividad de un catalizador no es proporcional al contenido en Ni.
Por tanto, aunque haya parte de superficie que ofrezca un contenido superior al 30% en
Ni, su actividad no es 1’5 veces mayor que la del catalizador BASF que presenta
homogéneamente un 20%. Pero en cambio, la actividad de una superficie con 10% en
N1, si puede ser dos veces inferior a una superficie con un 20% en ¢l mismo metal. Esto

se ve claramente en la tabla 9.4 en la cual se presenta la conversion frente al contenido

en Ni del catalizador (Twigg, 1989).
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Tabla 9.4. Conversién de metano en funcion de! contenido en niquel

%N1 Conversion de metano, %
10°6 10°3
13°9 13°4
17°9 19°8
20°8 2071
25°8 2006

Alimentacion : metano y vapor de agua (H,O0/C =3°0)

Temperatura ; entrada 450°C, salida 600°C

Presion : 26 bar

Velocidad espacial (metano + vapor) : 35000h™

Respecto a los otros dos catalizadores, también se asemeja su comportamiento

aunque no se encuentra ningun parecido en su estructura porosa (el volumen total de

poro es muy diferente) y menos en su composicion quimica. El catalizador TOPSOE

tiene un 15% de Ni soportado en MgAl,O, y el BASF un 25% soportade en aliimina con

algo de oxido de calcio y de silicio. En cambio se sabe que ambos catalizadores se

comercializan para el mismo proceso: reformado de hidrocarburos ligeros con bajo

contenido en hidrocarburos pesados (datos de catalogo BASF y TOPSOE).

Para comparar la actividad de los cuatro catalizadores, la figura 9 20 muestra un

ajuste de los datos para un valor comin de Ea,,= 40 kJ/mol. Los resultados de kg ,p ¢

muestran en la tabla 9.5.

Tabla 9.5.- Valores del factor preexponencial para un mismo valor de la energia de

activacion.
Eag, Ko ap
(kJ/mol) (m’bh, T;¢ /kg h)
BASF G1-50 40 23460
ICI 46-1 40 23100
BASF G1-25/1 40 22800
TOPSOE R-67 40 22300
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Figura 9.20.- Grafica de Arrhenius comparando la actividad de los catalizadores.



CONCLUSIONES

1.- Los sistemas de depuracion catalitica de gases de salida en caliente usando dolomitas
y catalizadores de reformado con vapor, aplicados a la gasificacion de biomasa,
hacen que esta gasificacion sea

» factible para la produccion eléctrica
* mas eficaz desde el punto de vista energético

» favorable desde el punto de vista medioambiental

X.1 Respecto al uso de dolomitas;

2.- Un lecho de dolomita calcimada operando a altas temperaturas (800-900°C) modifica
favorablemente la composicion y calidad del gas, su poder calorifico y el rendimiento
a gas. Esto se debe tanto al efecto catalitico de la dolomita, como también a un efecto
térmico. A 850°C, las variaciones en el gas, producido a una ER=0’30 y

T gasificacion=800°C, son las siguientes:

variable lecho de dolomita calcinada lecho “inerte” (arena silicea)
(base humeda) (efecto térmico y catalitico) (efecto térmico)
contenido de H- aumenta 7 %vol aumenta 1’6 %ovol

“ CO aumenta 0’3 “ disminuye 0’7 *

¢ CO; aumenta s “ aumenta ry -«

“  CH, disminuye 0’1 “ disminuye 02 ¢

“ CHy disminuye 0’3 “ disminuye 06 “

“ H0 disminuye 7 disminuye  0°5-1’5“
poder calorifico inf aumenta 0’8 MJ/Nm’ aumenta 0’2 MJ/Nm’

rendimiento a gas aumenta 0’3 Nm’/kgqy aumenta 0'1 Nm*/kgas
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3.-La dolomita calcinada (CaO-MgQ) interviene principalmente en las siguientes
reacciones:

» reformado con vapor de los alquitranes.
«gasificacion con vapor del coque depositado sobre la superficie de la dolomita
y generado en ¢l craqueo térmico de los hidrocarburos. Esta reaccion regenera

la superficie del solido.

"« water-gas shift, en la direccion de formacién de hidrégeno y diéxido de
carbono. Se alcanza una concentracion de gases muy proxima a la del
equilibrio, que no se consigue con el efecto térmico de un sélido

cataliticamente inerte como la arena silicea.

4 -En la conversion (eliminacion) de alquitranes en este proceso, el efecto térmico es casi
tan importante como el efecto catalitico de la dolomita. Con ER=0'30 y una
temperatura del lecho de 850°C, la concentracion de alquitranes se modifica:

» desde 7 g/Nm’ hasta 3 g/Nm’  por efecto térmico con arena silicea y

« ¢ 7Jg/Nm' ” 07gNm’ « * “y efecto catalitico conjunto

de la dolomita.

5.-Las variables que afectan principalmente a la conversion de alquitranes con dolomita
son la temperatura y el tiempo de contacto gas-solido. Los valores aconsejados para
estas variables son:
« tiempo espacial = 0’070 kg.h / m®
» temperatura del lecho = 850°C

6.- Los valores de la constante cinética aparente de eliminacion de alquitranes para estos

valores oscilan entre 35 y 45 m*(b.h.), T /kg.h, (dependiendo de] tipo de dolomita),

7. -Existen pequefias diferencias de actividad entre las cuatro dolomitas estudiadas. Estas
diferencias son del mismo orden de magnitud que el error experimental.
El orden de actividad de las dolomitas calcinadas es:

Norte > Chilches > Malaga > Sevilla
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8.-El valor de energia de activacion aparente para las cuatro dolomitas usadas es de 100
£ 20 kJ/mol. Los factores preexponenciales de la ecuacién de Arrhenius oscilan entre

1'24 y 1’51.10° m*/kg.h. Este factor preexponencial, indice de la actividad catalitica

de la dolomita calcinada, parece aumentar ligeramente con el contenido en Fe;O; en la

dolomita y con su tamafio de poro.

X.2 Respecto a la introduccién de aire secundario en el lecho de dolomita:

9.-La introduccion de un aire secundario (aprox. el 10% del aire primario) en la base del
lecho de dolomita produce un aumento de temperatura en dicho lecho tal, que en
algunos casos es posible alcanzar un estado térmicamente autosostenido. Es decir, un
estado en el que no es necesario suministrar externamente energia al reactor para

lograr mantener una temperatura de 850°C en el lecho.

10.- Comparando experimentos realizados a igual relacion equivalente global, se observa

que el poder calorifico del gas no se reduce a pesar de introducir aire secundario, sino

que se mantiene o incluso aumenta.
11.-El rendimiento a gas aumenta notablemente.

12.-Se produce un importante aumento en la conversion de alquitranes, alcanzandose
valores de concentracion tan bajos como 150 mg/Nm®. Este aumento en la conversion
de los alquitranes es la causa del aumento en el rendimiento y en el poder calorifico

del gas.

13.-La actividad del lecho de dolomita se ve incrementada de un 20 a un 35%

aproximadamente. Con aire secundario k; ., (T2,=850°C)= 55 m’/kg.h.

X.3 Respecto al uso de li i :

14.-Un lecho con un catalizador comercial de reformado con vapor basado en niquel a
790°C, modifica la composicion de un gas (obtenido a una ER=0"30 y después de

atravesar un lecho guarda con dolomita a 850°C), de la siguiente manera;
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» contenido en Hy aumenta de 13 a 16’6 %vol (b.h.)
. “ “CO aumenta de 13 ale’l * “
. “ “CO, -disminuye de 13’7 al3’6 * “
. “ “ CH, disminuye de3’0 a27 *“ «
. “ “ CsH, disminuye de 1°1 2043 * “
. «“ “ H,O disminuye de 14’0 al32 © “
» el poder calorifico aumenta de 5’0 a53 MJ/Nm” “
« el rendimiento a gas  aumenta de2’4 a2'6Nm’/kg“

15 .- El catalizador de niquel participa principalmente acelerando las reacciones de:

« reformado de hidrocarburos con vapor de agua

« reformado de hidrocarburos con CQO;, (reformado seco)

»water-gas shift en la direccion de formacion de vapor de agua y mondxido de
carbono, a no ser que la concentracion de vapor de agua en el gas a la entrada

del lecho catalitico sea muy alta (superior al 20%vol).

16.- Existen diferencias muy importantes de actividad entre los catalizadores de Ni

comerciales estudiados en este trabajo:

Para el proceso de eliminacion de alguitranes, los catalizadores de reformado de
gas natural (ICI 57-3, UCI C11-9-061, TOPSOE RKS-1) son mucho menos activos
que los de reformado de naftas (BASF G1-50, BASF G1-25/1, ICI 46-1 y TAPSOE
R-67).

La constante cinética aparente de eliminacion de alquitranes obtenida a 800°C
oscila entre:

« 70y 120 m’(b.h.), T3 /kg.h para los catalizadores de reformado de metano

+ 250y 300 “ para los catalizadores de reformado de naftas.

17.- La distinta actividad entre los dos grupos de catalizadores se debe sobre todo a las

diferencias en su estructura porosa:
* Spgr =2°5-3 mz/g : dismetro medio de poro = 2300-3200 A Cat. ref metano
* Sger = 16-20 m2/g ; diametro medio de poro = 200-500 A Cat. ref naftas
El catalizador TOPSOE RKS-1 presenta una actividad intermedia entre los dos

grupos anteriores, lo cual concuerda con su estructura porosa:
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« Sper = 6’8 m’/g;  didmetro medio de poro = 1000 A

18.- Entre los cuatro catalizadores mas activos también existen diferencias de actividad,
aunque éstas son del mistmo orden de magnitud que el error experimental. El orden
de actividad de los cuatro mejores catalizadores es:

BASF G 1-50 > ICI 46-1 > BASF G 1-25/1 > TOPSOE R-67

19.- Los cuatro catalizadores acabados de mencionar se pueden sub-dividir en dos
grupos de naturaleza diferente y que actuan por tanto de manera diferente en el

proceso de eliminacion de alquitranes:

* El BASF G1-50 y el ICI 46-1 son de reformado de naftas de alto peso
molecular, por lo que su contenido en potasio es alto (7 %6peso). Su porosidad
viene determinada principalmente por espacios interparticulares y ambos

consiguen disminuir la gnergia de activacion de la reaccion de eliminacion de

alquitranes hasta un valor de 30 kJ/mol.
Los valores del factor preexponencial son:
8800400 m’/kg h para el BASF G1-50 y
800041000 m*/kg.h para el IC] 46-1.

Esta diferencia de actividad no es real, ya que los catalizadores fueron
triturados previamente a su uso, fo que favorece al catalizador homogéneo
BASF G1-50 (Sepr= 19°9 m*/g) frente al impregnado ICI 46-1 (Sppr= 162
m’/g).

+El BASF (G1-25/1 y el TUPSOE R-67 se comercializan para reformar naftas
de peso molecular medio (contenido en potasio de 1% y 0°5%
respectivamente). Ambos presentan poros cilindricos en su estructura y la

energia de activaciéon que se obtiene es de 50 kJ/mol.

Los valores del factor preexponencial son:
690009000 m’/kg.h para el BASF G1-25/1y
68000+8000 m’/kg.h para el TOPSOE R-67.
El primero es algo mas activo que el segundo por su mayor contenido en Ni:

25% y 15% respectivamente. El triturado también favorece al catalizador
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homogéneo BASF G1-25/1 frente al impregnado TOPSOE R-67. Aunqgue ¢l
primero tenga un volimen de poros mucho menor (0’080 frente a 0’20 cm’/g),

su superficie especifica es solo un poco menor (16’4 frente a 17°0 m*/g).

20.- La diferencia de actividad de los diferentes sélidos estudiados para la reaccion de
eliminacion de alquitranes, presentes en el gas proveniente del gasificador de

biomasa, se resume en la siguiente figura:

60' l‘[‘l’ T T I T l L _I T I_l—f T 1 k] ]’ 1 1 T j L
5.5 - \
5.0 -

e (Catalizadores de Ni
esmpem Dolomita con aire sec.
s [)olomita sin aire sec.
e et (arena silicea)

Ink,, (m’, b.h,, T; . /kg h)
w
[4)]
i

3.0
2.5
1
2.0 -
1.5' T T T ‘l T T T T T T T T T 7T T T T T T ‘I_l

1 1 T
080 082 084 086 088 090 092 094 09 098 1.00 1.02 104
1000/T; .., (1/K)



XI

NOMENCLATURA
Simbolo Definicion Unidades
b.h. base humeda
b.s. base seca
Caig concentracion de alquitranes en el gas mg/Nm’
dp diametro de particula del solido en el lecho mm
Ea,, energfa de activacion aparente kl/mol
ER relacion equivalente del proceso (sin aire secundario) adim.
ER, relacion equivalente en el gasificador adim.
ER; relacion equivalente en el segundo lecho adim.
ERg1obat relacion equivalente global del proceso (ER; + ER;) adim.
fy frecuencia del tornillo dosificador rpm
hg humedad del serrin % peso
H/C relacién at-g entre hidrogeno y carbono en el gas adim.
(H,O/C), relacion molar entre vapor de agua y carbono en

la alimentacion adim.
(H,0/C)ip relacion molar entre vapor de agua y carbono en el gas

a la entrada del lecho i adim.
Kqp constante cinética aparente para el craqueo de

alquitranes a las condiciones del reactor m'/kgh
K’ap constante cinética aparente para ¢l craqueo de

alquitranes en condiciones normales y base humeda Nm'/kgh
k”op constante cinética aparente para el craqueo de

alquitranes en condiciones normales y base seca Nm’/kg.h
Koap factor preexponencial aparente (ecuacion de Arrhenius) m’/kgh
L altura de lecho fijo aflojado de sélidoat=0 cm
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P.C.L(bh)
P.C.1.(bs)
Qair,l

Quir freeb
Qair,2

QHQO(V}

ans,i
ans,i

Sprr
SV

altura de lecho fijo aflojado de solidoat=10
caudal de biomasa de entrada al gasificador
caudal de biomasa de entrada al gasificador
relacion at-g entre oxigeno y carbono en el gas
presion absoluta en el reactor i

poder calorifico inferior de un gas en base humeda
poder calorifico inferior de un gas en base seca
caudal de aire primario

caudal de aire en el “freeboard”

caudal de aire secundario

caudal de vapor de agua generado por la humedad

del serrin

caudal de gas a la salida del lecho en cond. normaies

caudal medio de gas a traves del lecho en cond. reales

superficic B E.T.

velocidad espacial en condiciones normales definida
como Nm® gus m3caL h

1dem en condiciones reales del lecho

tiempo de experimentacion

temperatura en el centro radial del lecho i
temperatura media del eje central del lecho i
temperatura en la pared del reactor 1
temperatura en el “freeboard” del reactor i
temperatura del aire primario precalentado
temperatura de entrada de aire al freeboard
velocidad superficial media del gas en el lecho
velocidad superficial del gas a la entrada
velocidad superficial del gas a la salida
velocidad minima de fluidizacion

volumen total de poro

peso de solido del lecho
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CITl
kg/h

g/min

bar
MJ/Nm’(bh)
MJ/Nm*(bs)
Nm’/h
Nm’/h
Nm*/h

Nm’/h

Nm’/h
m’/h

cmy/s

. cm/’s

cm/s
cm/s

cm’/ g
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Wy peso de serrin ¢n la tolva
Xalq conversion de alquitranes
Y gas rendimiento a gas (base hiimeda)
Yty rendimiento a alquitranes

Simbolos griegos

1 pseudo-tiempo espacial definido como L;/u;

>

T pseudo-tiempo espacial definido comoW,,,/ Q

gas,i

kg

%
Nm*(bhYKggar
g'kg daf

kegh/m’
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RESUMEN

El proceso de gasificacion de biomasas con aprovechamiento energético, como
sistema de gestion y como obtencion de energia renovable tendran una aplicacion
comercial o industrial mas extensa cuando la tecnologia de depuracion y mejora de la
calidad del gas asegure la viabilidad del proceso a gran escala, con una alta eficacia

energética y con un impacto mediocambiental minimo.

En este trabajo se compara y mejora la actividad de diferentes dolomitas
calcinadas y de catalizadores comerciales de reformado con vapor de hidrocarburos
(basados en niquel) en la eliminacién de alquitranes y mejora de la calidad del gas

obtenido en un gasificador de biomasa de lecho fluidizado.

En el capitulo 3 se describe la instalacion experimental utilizada. Tiene una
capacidad de procesado es de 0’3 a 2’4 kg/h de serrin, que corresponde a una planta
escala ‘bench” o planta piloto pequefia. En el capitulo 4 se estudian las caracteristicas
principales de los tres solidos que han sido usados en el proceso: coque de lignito,
dolomitas y catalizadores de niquel. En los distintos apartados de este capitulo se ha
intentado responder a las preguntas sobre el origen, composicion y caracterizacion de
estos solidos. Se ha puesto un énfasis especial en conocer las diferencias entre los
distintos tipos de dolomitas y catalizadores. Se ha visto que existen diferencias en la
composicion y estructura entre las distintas dolomitas y entre los catalizadores de niquel,

que afectan a su actividad como solidos cataliticos del proceso de eliminacién de

alquitranes.

En el capitulo 5 se muestra en detalle la forma de llevar a cabo los experimentos y
la recogida de datos experimentales. También se detalla el calculo de todas las variables y
parametros que aparecen. El proceso que se estudia tiene un gran numero de variables.

Aunque hay algunas mas importantes que otras, ha sido necesario haber medido,



catculado o “apuntado” cada una de ellas con el minimo error posible. Hay que decir que

a medida que se han ido realizando mas experimentos, la experiencia y la fidelidad en la
toma de datos ha hecho que los resultados obtenidos fueran cada vez mas fiables. En este
capitulo se presenta también un programa de caiculo realizado para el calculo de todas
las variables. En el capitulo 6 se presentan en diferentes tablas, las condiciones de
operacion y los resultados obtenidos de los sesenta y cinco experimentos de gasificacion

validos realizados.

En el capitulo 7 se realiza un estudio en profundidad del efecto de las dolomitas
calcinadas sobre diferentes vanables importantes en el proceso de gasificacion de
biomasa con aire. Respecto al gas obtenido, se ha estudiado el efecto sobre su
rendimiento, su composicion y poder calorifico. Respecto a los alquitranes se ha
estudiado el efecto sobre su rendimiento, composicion y conversion (eliminacion).
Respecto a la eliminacion de alquitranes se analiza con profundidad el efecto que tiene el
tiempo de contacto gas-solido y la temperatura del lecho. Se hace un estudio del efecto
de cada una de las dolomitas sobre cada vanable estudiada, encontrando pequefias

diferencias entre ellas.

En el capitulo 8 se estudia el efecto que tiene la introduccidn de una pequeiia
corriente de aire (llamado aire secundario) en ¢l lecho de dolomita, sobre la actividad de
ésta en la eliminacion de alquitranes y sobre la composicion final de los gases. Se observa
una importante mejora en la conversion de alquitranes y no se nota una importante
disminucion del poder calorifico del gas. En el capitulo 9 se estudian a fondo las
diferencias existentes entre estos dos grupos diferentes de catalizadores de reformado de
hidrocarburos (ambos basados en niquel): 1° catalizadores de reformado de gas natural y
2° catalizadores de reformado de naftas. Se hace mas énfasis en los catalizadores del
segundo grupo ya que, como aqui se demuestra, son mucho mas efectivos en la
destruccion de alquitranes. Se evalua el rendimiento y la calidad del gas que se obtiene,
el rendimiento a alquitranes y las condiciones operacionales (tiempo de contacto y
temperatura) necesarias y optimas para su mayor conversion, Al estudiar el efecto de la
temperatura se calculan los parametros de la ecuacion de Arrhenius como método
comparativo de los cuatro catalizadores mas activos, observandose también diferencias

notables entre ellos.
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