ANEXOS



ANEXO 1. PROCEDIMIENTO DE OPERACION Y RESULTADOS EN LA
PLANTA PILOTO DE GASIFICACION

A continuacién se muestra el procedimiento de operacion seguido para el desarrollo de
los experimentos y las tablas que se han tomado como referencia para realizar el
apartado de “Resultados en la planta de gasificacion” y que han sido elaboradas a partir
de la experimentacion en la planta piloto de gasificacion del ICB-CSIC. En ellas se
muestran las variables que se han considerado, las condiciones de operacidn utilizadas y
los resultados obtenidos.

1.1 Procedimiento de operacion

Antes de realizar los experimentos es necesario que el dia previo a la experimentacion
se limpie y se prepare la instalacion para evitar los problemas de taponamiento
provocados por compuestos condensables formados tras la parada del experimento
anterior. Para llevar a cabo estas tareas se hace pasar aire a presion mediante una pistola
de aire comprimido por el interior de las tuberias de escape de gases y conexiones con
los analizadores. Ademas se han de limpiar y sustituir los filtros utilizados en la
instalacion y debe cargarse la cantidad de sélido del lecho y biomasa que durante la
experimentacion anterior han sido retenidos en el filtro situado en el combustor y
consumida respectivamente.

Para la puesta en marcha de la instalacion se hace pasar un flujo de N al gasificador, de
aire al combustor y el flujo de N, correspondiente al loop, para que el sélido circule
entre ambos reactores, y estos mantengan condiciones de fluidizacién a medida que se
van alcanzando las temperaturas deseadas para cada reactor. Esta etapa suele
prolongarse durante un par de horas.

Una vez alcanzadas las temperaturas de operacion deseadas y un comportamiento
estacionario de la instalacion se procede a gasificar. Llegado este punto, se sustituye la
corriente de N, al gasificador por agua y se enciende el dispositivo de tornillo sinfin
para introducir biomasa a una velocidad de 20 rpm.

Una vez que la instalacion comienza a gasificar, antes de la toma de datos y recogida de
las muestras de alquitranes absorbidos, es necesario que el comportamiento de la
instalacion sea estacionario, por lo tanto sera necesario gasificar durante por lo menos
una hora antes de la toma de datos y recogida de alquitranes.

Alcanzado el estado estacionario de la instalacion se procede a la recogida de
alquitranes haciendo pasar el gas de sintesis por el interior de los frascos borboteadores
durante aproximadamente una hora, dependiendo de la velocidad del gas de sintesis a su
paso por el filtro, para recoger una cantidad de 60 LN de gas seco. En el caso de que el
experimento consista en comprobar el comportamiento de un filtro catalitico, se hace
pasar el gas de sintesis por el interior del filtro previamente al paso por los frascos
borboteadores.



1.2 Tablas de resultados obtenidos en la experimentacion

Efecto del material del lecho y la temperatura de gasificacién

Tabla 1.1. Condiciones de operacion y composicién de los vapore para diferentes Temperaturas de
gasificacioén y diferentes materiales de lecho.

Unidades  Arena* Olivina Fe/olivina
T2 Gasificador [°C] 800 750 800 850 | 750 800 850
T2 Combustor [°C] 900 900 900 900 | 900 900 900
Biomasa [9/h] 250 250 250 270 | 250 250 250
Relacion [9/0-6] 0.60 065 065 060 | 060 060 057
H,O/biomasa 9/97s : : : : : : :

Composicion del gas (base seca, libre deN,)

Gasificador
H, [vol.-%ps] 22.8 26.9 29.2 29.4 29.0 29.6 26.7
CO, [vol.-%ps] 13.2 24.5 27.9 23.3 34.6 29.6 41.8
CcO [vol.-%ps] 43.3 31.4 27.4 31.4 22.3 26.2 18.7
CH, [vol.-%ps] 14.4 12.0 10.8 111 9.9 10.2 8.8
CoH, [vol.-%ps] 5.2 4.4 3.9 4.0 3.6 3.7 3.2
C,Hg [vol.-%ps] 0.6 0.5 0.5 0.5 0.4 0.4 0.4
CsHg [vol.-%ps] 0.4 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3

Combustor
o, [vol.-%ps] 18.1 17.1 175 17.6 15.7 16.5 15.4
CO, [vol.-%ps] 1.6 2.8 2.4 1.9 3.4 2.4 1.8
CcO [vol.-%ps] 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Cont. Alquitranes [9/Nm3y] 16.8 8.3 55 7.8 55 3.7 2.6

*El experimento con arena, sin actividad catalitica, se realiz6 como referencia.



Efecto de la relacion H,O/biomasa en el gasificador

Tabla 1.2. Condiciones de operacién y resultados experimentales de los experimentos en Fe/olivina para
diferentes ratios de H,O/biomasa.

Sélido del lecho Fe/olivina Fe/olivina
Temperaturas(°C)

Gasificador 800 800
Gas del “freeboard” 800 800
Combustor 900 900

Condiciones de operacién

Biomasa (g/h) 234 229
H,O/biomasa seca (g/q) 0.59 0.88
Composicion del gas (%ovol, libre de N, y en base seca)

Gasificador

(6{0) 26.2 20.3
C0o2 29.6 37.7
H2 29.6 31,6
CH4 10.2 9.2
C2H4 3.7 1.0
C2H6 0.4 0.1
C3H8 0.3 0.1
Combustor

0, 16.4 16.4
CO;, 2.4 1.97

Alquitranes (g/Nm® seca) 3.69 4.22




Efecto de la utilizacion de filtros cataliticos a la salida del gasificador

Tabla 1.3. Condiciones de operacion y resultados experimentales de los experimentos con Fe/olivinay el

filtro A de PALL (60x40x20x12)

Fe/Olivina
No

800
800
900

250
0.64

17.1

45.7

28.1
9.1

14.9
2.7

2.36

Sélido del lecho Fe/Olivina Fe/Olivina
Filtro catalitico No Si
Dimensiones  del
filtro 60x40x20x12
Ta filtro (°C) 800
Velocidad del gas en el filtro (m/h)
Disefio 60
Experimental 66
AP filtro (mbar) 8
Temperaturas (°C)
Gasificador 750 750
Gas "freeboard” 800 800
Combustor 900 900
Condiciones de operacién
Biomasa (g/h) 250 250
H,O/biomasa seca

0.62 0.62
(9/9)
Composicion del gas (%ovol, libre de N, y en base seca)
Gasificador
CcoO 23.3 17.2
CO, 36.1 34.2
H, 30.3 39.9
CH, 10.3 8.6
Combustor
0, 15.7 15.7
CO, 3.2 3.2
Alquitranes
(9/Nm? seco) 55 175
Conversion 68

alquitranes (%)

Composicion de alquitranes (g/Nm® seco)

Estireno 0.22 0.00
Benceno 0.68 0.00
Indeno 1.48 0.15
Naftaleno 2.39 1.48
Acenaftileno 0.28 0.00
Fluoreno 0.06 0.00
Penantreno 0.25 0.07
Otros 0.14 0.04

0.07
0.07
0.42
1.43
0.11
0.00
0.19
0.06

Fe/Olivina
Si

60x40x20x12
800

60
68
11

800
800
900

250
0.64

15.5

40.5

36.1
7.9

14.9
2.7

0.86

64

0.00
0.00
0.06
0.70
0.00
0.00
0.04
0.06

Fe/Olivina
No

850
800
900

250
0.63

18.0

44.2
28.6
9.2

16.2
1.3

2.68

0.12
0.00
0.29
2.02
0.08
0.00
0.13
0.04

Fe/Olivina
Si

60x40x20x12
800

60
65
11

850
800
900

250
0.63

18.0
37.2
36.5
8.3

16.2
1.3

1.47

45

0.01
0.00
0.03
1.36
0.02
0.00
0.02
0.03




Tabla 1.4. Condiciones de operacion y resultados experimentales de los experimentos en Fe/olivina con
el filtro catalitico B de PALL (70x50x30x16)

Soélido del lecho Fe/Olivina Fe/Olivina Fe/Olivina Fe/Olivina Fe/Olivina Fe/Olivina

Filtro catalitico No Si No Si No Si
f'?l'tT(f”S'O”es del 70x50x30x16 70x50x30x16 70x50x30x16
Ta filtro (°C) 800 800 800
Velocidad del gas en el filtro (m/h)

Disefio 60 60 60
Experimental 60 67 62
AP filtro (mbar) 15 16 11
Temperaturas (°C)

Gasificador 750 750 800 800 850 850
Gas “freeboard” 800 800 800 800 800 800
Combustor 900 900 900 900 900 900
Condiciones de operacion

Biomasa (g/h) 261 261 258 258 241 241
H,Ofbiomasa 0.52 0.52 0.52 0.52 0.57 0.57
seca (9/9)

Composicion del gas (%ovol, libre de N, y en base seca)

Gasificador

CO 23.9 18.5 22.7 19.8 19.5 19.0
CO, 37.0 32.6 39.4 33.6 43.5 35.7
H, 28.8 38.8 28.4 39.0 27.8 37.7
CH, 10.3 8.3 9.6 7.8 9.2 8.0
Combustor

0, 14.5 14.7 15.5 15.6 15.4 15.8
CO, 3.8 3.6 2.7 2.6 1.8 1.6
Alquitranes 5.7 1.39 3.88 1.12 2.62 0.65
(9/Nm?° seco) ' ' ' ' ' '
Conversion ) 75 ) 71 ) 75

Alquitranes (%)

Composicion de alquitranes (g/Nm® seco)

Estireno 0.33 0.00 0.21 0.00 0.00 0.00
Fenol 0.17 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Benzofurano 0.24 0.00 0.23 0.00 0.00 0.00
Indeno 1.45 0.10 0.96 0.00 0.00 0.00
Naftaleno 2.41 1.16 1.94 1.11 1.11 0.65
Bifenileno 0.51 0.06 0.24 0.00 0.00 0.00
Fluoreno 0.13 0.00 0.04 0.00 0.00 0.00
Frenantreno 0.28 0.04 0.15 0.00 0.00 0.00
Antraceno 0.02 0.00 0.02 0.00 0.00 0.00
Fluoranteno 0.07 0.00 0.21 0.00 0.00 0.00

Pireno 0.07 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00




Efecto de la velocidad del gas a la entrada del filtro

Tabla 1.5. Condiciones de operacién y resultados experimentales de los experimentos en Fe/olivina para
diferentes velocidades con el filtro catalitico B de PALL (70x50x30x16).

Sélido del lecho Fe/olivina Fe/olivina Fe/olivina Fe/olivina
Filtro catalitico No Si Si Si
f'?l'tT(f”s'ones del 70x50x30x16 70x50x30x16 70x50x30x16
Ta filtro (°C) 800 800 800
Velocidad del gas en el filtro (m/h)
Disefio 60 72 90
Experimental 68.8 82.5 95.7
AP filtro (mbar) 20 19 32
Temperaturas (°C)
Gasificador 800 800 800 800
Gas. del “freeboard” 800 800 800 800
Combustor 900 900 900 900
Condiciones de operacion
Biomasa (g/h) 229 229 229 229
H,0O/biomasa seca

0.88 0.88 0.88 0.88
(9/9)
Composicion del gas (%ovol, libre de N, y en base seca)
Gasificador
co 20.3 15.5 15.8 15.7
CoO, 37.7 34.2 34.2 33.9
H, 31.6 42.5 42.1 42.4
CH, 9.2 7.3 7.4 7.5
Combustor
(o)) 16.4 16.2 16.2 16.3
CoO, 1.97 2.01 2.03 1.92
Alquitranes
(g/Nm? seco) 4.22 0.86 1.53 1.72
Conversion ) 80 64 60

Alquitranes (%)




ANEXO 2. ESTUDIOS DE TERMOGRAVIMETRIA

Para llevar a cabo la caracterizacion del sélido Fe/olivina ha sido necesaria la utilizacion
de un equipo de termobalanza donde poder practicar a las muestras los ensayos de
reduccion/oxidacion. En este apartado se va a tratar la descripcion del equipo utilizado y
se va a describir el procedimiento experimental.

2.1 Descripcién del equipo

El equipo consta principalmente de un sistema de alimentacion de gases, una
termobalanza CI Electronics y un sistema de recogida de datos.

El sistema de alimentacion de gases consta de varias valvulas y controladores de flujo
masico que permiten fijar la composicion y caudal de los gases que se introducen en la
termobalanza, Figuras 2.1 y 2.2. Para introducir vapor de agua en la corriente de gases
alimentada a la termobalanza, los gases atraviesan un borboteador con agua destilada
cuya temperatura se establece mediante una resistencia. Al atravesar los gases el
borboteador, se saturan con la cantidad de agua correspondiente a la presion del vapor a
esa temperatura (ver tabla 2.1). Los conductos desde el borboteador hasta la
termobalanza se encuentran rodeados de resistencias eléctricas para evitar la
condensacion del vapor de agua.

Tabla 2.1. Relacion de la temperatura en el borboteador con el porcentaje de vapor en los gases de
salida

T2(°C) | 33|46 | 61|70
%H,0 | 5 |10 20 30
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Figura2.1. Sistema de apertura de valvulas y control de flujos.



La termobalanza consta fundamentalmente de una microbalanza situada en la parte
superior o cabeza, un reactor de cuarzo, un horno eléctrico donde esta situado el reactor,
y un sistema de medicién y control de la temperatura en el interior del horno, ver Figura
2.2.
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Figura2.2. Fotografia del sistema experimental de la TGA y esquema de la balanza termogravimétrica.

El horno puede operar a temperaturas de hasta 1000°C y se calienta por medio de
resistencias eléctricas. En su interior se aloja el tubo de cuarzo o reactor, cuyo diametro
interno es de 24mm. Posee un termopar que esta conectado a un médulo de control de
temperatura, que permite medir y controlar la temperatura del mismo, y por tanto, de la
muestra. La temobalanza esta conectada a un ordenador que registra continuamente la
temperatura, el peso de la muestra y su variacion con el tiempo, Figura 2.3.

La muestra sélida se coloca en una cestilla suspendida de un brazo de la termobalanza y
se sitla en la parte inferior del tubo de reaccion. La cestilla utilizada tiene 8mm de
altura, 14mm de diametro y esta construida con una malla de platino para prevenir su
corrosion y para reducir la resistencia a la transferencia de materia en torno al sélido.
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Figura 2.3. Programa de recogida de datos de la termobalanza (Lab Weight 3.0).

El reactor de cuarzo esta formado por dos tubos concéntricos de 10 y 24mm de didametro
interno. El gas entra por la parte superior y desciende por la parte anular entre estos
tubos hasta llegar a la cestilla con la muestra. En este recorrido el gas se calienta hasta
alcanzar la temperatura del horno. Una vez el gas llega hasta la cestilla que contiene la
muestra, reacciona y abandona la zona por el interior del tubo de didmetro mas pequefio.

Para evitar que el mecanismo interno de la termobalanza quede expuesto a los gases de
reaccion y prevenir la corrosion de las partes electronicas se introduce en la cabeza de la
termobalanza un flujo constante de N, (9 IN/h) para evitar que los gases provenientes de
la zona de reaccion lleguen a la cabeza.

2.2 Descripcion del procedimiento experimental

Durante los experimentos en termobalanza se ha llevado a cabo uno o varios ciclos de
reduccion y oxidacion de varias muestras de material del lecho Fe/olivina a 950°C, y
que fueron recogidas de diferentes partes de la instalacion del CSIC, como el filtro a la
salida del combustor, la circulacion del combustor al gasificador o la circulacion del
gasificador al combustor. La reduccién de la muestra se consigue haciendo pasar una
corriente al 15% de H, y 85% N que reduce el hierro de la muestra a Fe elemental,
liberando el oxigeno contenido de la muestra oxidada en forma de H,O. La duracion de
este ciclo de reduccion se lleva a cabo durante aproximadamente 30 minutos, tras los
cuales no se producen variaciones en el peso. Para la oxidacion de la muestra se utiliza
una corriente de aire, que oxida el Fe elemental a Fe,Os;. Al igual que el ciclo de
reduccion, el ciclo de oxidacion se lleva a cabo durante 30 minutos, tiempo tras el cual
la muestra esta totalmente oxidada y no se producen variaciones en el peso.



ANEXO 3. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA PARA LA OBTENCION
DEL ESTADO AUTOTERMICO.

En este anexo se explican detalladamente todas las consideraciones que se han tenido en
cuanta para la resolucion de los balances de materia y energia, asi como las ecuaciones
utilizadas para su determinacion, las cuales serdn necesarias para el desarrollo del
apartado “Gasificacion en estado autotérmico”.

3.1 Balances de materia

Gs (mol/h) Gs (mol/h)
X (%) | mol/h X (%) | mol/h
C. (mol/h) o | - : CC%Z
X (%) | mol/h Cﬁz - - 5
€0 | - - C,.ﬁ - - COMBUSTOR N,
O | - - — [ CH, |- 1>  GASDE
N, - - 2M4 :
ry CHe | - 3 SINTESIS
CsHg - -
N | - - G4 (mol/h)
Hzo - - 02 Ng
IN/h | 220 | 830
mol/h | 9,85 | 37
Solido lecho
> Gz (mol/h)
COMBUSTOR GASIFICADOR < biomasa X (%) | g/h | mol/h
< humedad 6,26 - -
Char + sélido Cenizas 1,06
lecho C 46,57
H 5,29
N 0,21
O (por dif.) | 40,61
C; (mol/h) G; (mol/h) Total 100
0, | N, HO | N,
IN/h | 302 | 1160 IN/h | - | 225
mol/h | 135 | 51,8 mol/h | - 1

Figura 3.1 Esquema representativo para el calculo de los balances de materia.

Leyenda

2IVariable conocida por lectura de analizador.

= Variable conocida y establecida para todos los experimentos.
=} Variable conocida y dependiente de cada experimento.

= Variable a determinar.



Reactivos de entrada al combustor

En este apartado se conocen los caudales volumétricos normales a la entrada, que se
corresponden con los caudales de aire primario y secundario al combustor y con el
caudal de N, procedente del loop. Hay que resaltar que el caudal volumétrico de N,
procedente del loop se divide entre dos, ya que la mitad de este caudal se dirige al
combustor y la otra mitad al gasificador Para conocer los flujos molares a la entrada
(N2.c1y Ozc1), se ha utilizado la relacion de 1mol=22,4 L para gas ideal.

Balance de materia al combustor

Conocida la concentracion de los gases a la salida del combustor y el flujo molar de N;
a la entrada (N2c1), se realiza un balance al N, para el calculo del flujo molar a la salida
del combustor (C). EI N, mantiene un comportamiento inerte y entra en una cantidad
suficiente para asegurar que el error experimental que se comete es pequefio.

— NZ,Cl
2= o (ol E3.1)

Conocidos el flujo molar (C;) y los porcentajes en volumen de los compuestos a la
salida del combustor, se calcular el caudal molar de cada componente de la siguiente
manera:

Fi = C, * X (mol/h) (E3.2)

Donde:
-Fi es el caudal molar a la salida del compuesto 1.
-X; es el porcentaje en volumen a la salida del compuesto i.

En el caso de los experimentos donde el s6lido empleado en los lechos es Fe/olivina, se
produce un consumo de O, como producto de la oxidacién del Fe dentro del combustor.
Este consumo de O, se calcula por diferencia ya que se conocen los flujos de O, a la
entrada y salida (Ozc2 Y Ozc1) y el consumo de O, dentro del combustor puede
calcularse con E 3.4.

O2 consumido oxidacion Fe/olivina — OZ,Cl - OZ,CZ - O2 consumido combustién (mOI/h)

(E 3.3)
C+0,->CO0O,

02 consumido combustién = COZ,CZ (mo I/h) = Cgasificadorecombustor (mo I/h) (E 3-4)



En los experimentos donde el solido utilizado en los lechos es olivina o arena no se
producen reacciones de oxidacion y por tanto el C que pasa del gasificador al combustor
se corresponde por estequiometria con CO; c».

***Para la simulacién del estado autotérmico, no se emplea la composicion obtenida a
la salida del combustor experimentalmente, por tanto la composicion de esa corriente
sera definida por nosotros. Como el flujo de C que se quema en el combustor lo estamos
definiendo nosotros, en estos casos no serd necesario realizar un balance al N, para
hallar el valor de la corriente C,. Para este caso concreto se procedera de la siguiente
manera:

CO,,c2 = flujo de sélido carbonoso que se ha decidido quemar en el combustor (mol/h)

(E 3.5)
N2.c2= Nz c1 (entrada = salida) (mol/h) (E 3.6)
O2,c2=03c1-CO2c2 (mol/h) (E 3.7)

En los casos en los que el sélido empleado es Fe/olivina a la corriente O, ¢, hay que
descontarle el consumo provocado por las reacciones de oxidacién. Este consumo se ha
considerado que sera el obtenido en la ecuacion E 3.3, para el caso en el que el sélido
carbonoso no ha sido definido por nosotros. Una vez conocidos los flujos de los
compuestos que forman la corriente, se aplican las siguientes ecuaciones:

Cz = NZ,CZ + OZ,CZ + COZ,CZ (mOI/h) (E 38)
Xicz =~ (%) (E3.9)
Donde:

Xi es la composicion del compuesto i en la corriente C,.
Fic2 es el flujo molar del compuesto i en la corriente C, (mol/h).

Entrada al gasificador

En este apartado se conocen los caudales volumétricos de N, y N, procedente del loop
que entran al gasificador (N2,c1 N2,c4) y el caudal masico de agua(H,Og;). Los caudales
molares, se determinan utilizado la relacion de gas ideal, al igual que en la entrada al
combustor.

Ademas de estos caudales volumétricos se conoce el flujo méasico de biomasa que esta
entrando en el gasificador. En la tabla 3.1, se muestra la composicién maésica de la
biomasa utilizada en la planta de gasificacion del ICB-CSIC. Para obtener el porcentaje
masico de H en la composicién de biomasa se utiliza E 3.10.



Tabla 3.1 Composicién masica de la biomasa

Analisis inmediato % %
Humedad 6,3 6,3
Cenizas 1,1 1,1
Volatiles 77,3 77,3
Carbon fijo 15,4 15,4
Analisis elemental

C 46,6 5,6
H* 6 46,6
N 0,2 0,2
S 0 6,3

*Incluido el H de la humedad

2gH +6,3(% humedad)
%H =63 102 ivg) e — 56 (E 3.10)

molH20

Para el calculo del flujo molar de cada componente:

M, = % (mol/h) (E 3.11)

Donde:

-Mbiomasa, €S €l flujo méasico de biomasa.

-Xj es el porcentaje masico del componente i
-PM; es el peso molecular del componente i.

mol

G, =XiLMi () (E3.12)

Balance de materia al combustor del gas de sintesis

Para determinar los flujos molares de los compuestos que salen del gasificador, se ha
realizado un balance de N, al combustor del gas de sintesis, debido a que este
compuesto mantiene un comportamiento inerte a su paso por este combustor y entra en
una cantidad suficiente para asegurar que el error experimental que se comete es
pequefio.

_ (Nzga +Nygr +Nygp)
Os = fans (mov/y (E3.13)

Conocidos el flujo molar de esta corriente (Gs) y su composicion, se halla el flujo molar
para cada uno de los componentes de esta corriente al igual que en el apartado de los
gases de salida del combustor.




***Al igual que antes en el combustor, para la simulacion del estado autotérmico, no se
emplea la composicién obtenida a la salida del combustor del gas de sintesis
experimentalmente, por tanto la composicion de esa corriente sera definida por
nosotros. Como el flujo de C que se quema en este combustor lo estamos definiendo
nosotros, en estos casos no serd necesario realizar un balance al N, para hallar el valor
de la corriente Gs. Para este caso concreto se procedera de la siguiente manera:

CO,,c5 = flujo de solido carbonoso que se ha decidido gasificar (mol/h).

(E 3.14)
N2cs= N2cs + N2 g1 (entrada = salida) (mol/h) (E 3.15)
0265 = 0264 - CO265 (Mol/h) (E 3.16)

Al igual que en el caso del otro combustor se calcula el flujo de la corriente Gs y su
composicién:

C2 =Nygs + 0,65 +CO,6s  (mol/h)

Fj
Xicz = ng (%)

Tras la determinacion de los flujos molares de los compuestos a la salida del combustor
del gas de sintesis (Gs y los compuestos que la forman), se realizar un balance atoémico
al C para conocer los moles de este elemento a la salida de esta corriente. Los moles de
C que salen de este combustor se corresponden con los existentes en la corriente a la
salida del gasificador (G,), de la cual se conoce su composicion.

— mol
moles C = Gs * (Xcoz,6s + Xcoas) () (E3.17)
G, = moles C (mol)
4 =
(Xco,G4+Xco2,6G4+XcHa,Ga+2*Xc2Ha,Ga+2*Xc2H6,G4 +3*XC3Hs,G4) h

(E 3.18)

Conocido G4 y su composicion se halla el caudal méasico para cada uno de los
componentes.

Para finalizar con los calculos realizados en el balance de materia se determina el error
que se estd cometiendo, realizando un balance atémico al C, al O y al H en todo el
sistema.

0 _ FCentra_FCsale
YoerrorenC = ————32€ %100 (E 3.19)

Centra



Fo -Fo
% error en Q = —22__—sale 4 100

Oentra

Fy -Fy
% error en H = —=—2—=2e 4 100

Hentra

(E 3.20)

(E 3.21)



3.2 Balances de calor
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Figura 3.2 Esquema representativo de la planta piloto para el calculo de los balances de calor



Leyenda

2 IFlujo conocido de corriente gaseosa
2! Flujo conocido de corriente liquida
2 Flujo conocido de corriente solida
= Variable establecida
2!Variable por establecer a conveniencia
= Variable desconocida a calcular

Calculo de la entalpia vy el calor de una corriente gaseosa

Para el calculo de las entalpias y los calores de las mezclas gaseosas que tienen lugar en
el sistema se ha consultado una guia con las propiedades fisicas de los compuestos [27]
que intervienen en cualquiera de las corrientes gaseosa. En la tabla 3.2 se adjuntan las
propiedades fisicas correspondientes a todos los compuestos que intervienen en
cualquiera de las corrientes gaseosas.

Tabla 3.2 Propiedades fisicas de los compuestos que intervienen en las corrientes gaseosas del sistema.

AH® (KJ/mol) | Cpa (J/mol K) | Cpg (3/mol K) | Cpc (I/mol K) | Cpp (J/mol K)
CoO -110,62 30,869 -1,285E-02 2,789E-05 -1,271E-08
H, 0 27,143 9,273E-03 -1,380E-05 7,645E-09
CO, -393,77 19,795 7,343E-02 -5,601E-05 1,715E-08
N, 0 31,150 -1,356E-02 2,679E-05 -1,168E-08
CH,4 -74,86 19,251 5,212E-02 1,197E-05 -1,131E-08
C,H, 52,33 3,806 1,565E-01 -8,348E-05 1,755E-08
C,Hs -84,74 5,409 1,781E-01 -6,937E-05 8,712E-06
CzHs -103,92 -4,224 3,062E-01 -1,586E-04 3,214E-08
H,O -242 32,243 1,923E-03 1,055E-05 -3,596E-09
0, 0 28,106 -3,680E-06 1,745E-05 -1,065E-08

Conocido el flujo molar, los componentes y sus respectivas composiciones, para cada
una de las corrientes gaseosas, la entalpia y el calor se obtienen con la siguiente

ecuacion:

AHmezcla = Z?:O Xi * [AHoi +

Donde:

T

-X;es la composicién del componente i.
-AH{ es la entalpia de formacion estandar del componente i a 25°Cy 1atm. (J/mol)
-T es la temperatura de la corriente gaseosa (K).
-Cpi es la capacidad calorifica (P cte) del componente i (J/mol K).

J
208 CPi AT] - (=)

Cp; = Cpa;i +Cppi * T+ Cpgi* T2+ Cpp; * T3

(E 3.22)




Donde:
-Cpai, Cpa,i, Cpc.i Y Cpp.i son las constantes de gas ideal de la ecuacion de la capacidad
calorifica del componente i.

Resolviendo la integral de E 3.22 nos queda como;

- . (T2 - 2982)
AHpezcla = Z Xi * [AH®; + Cpp; * (T — 298) + Cpg; * — + Cpc;
=0
(T3 —2983) (T* —298%)
L — + Cpp; * f] (J/mol)

Fmo ar
Qmezcla = AHpezcla * ~motar (W) (E 3.23)

3600

Calculo de la entalpia y el calor de una corriente liguida

En este caso concreto, la Unica corriente que aparece en estado liquido es la del agua
para gasificar antes de recalentarse con el calor de las corrientes gaseosas recirculadas.
Para el calculo de su entalpia y su calor se ha consultado una guia con las propiedades
fisicas del agua [27]. En la tabla 3.3 se adjuntan las propiedades fisicas para el agua.

Tabla 3.3 Propiedades fisicas del agua.

AHP® (KJ/mol) Cpa (J/mol K) Cpg (J/mol K) Cpc (J/mol K)
H,O -242 32,243 1,923E-03 1,055E-05

Cpp (J/mol K) AHP vap (J/mol) Téc (K) Téeb
H,O -3,596E-09 4,068E+04 647,30 373,15

Conocido el flujo molar de agua, la entalpia y el calor se obtienen de la siguiente forma:

— o T T ,i_T J
Bmercia = Bieo Xi * [AH + [0, Cpy AT — Mgy, + (Grcilyosse] - (L

(E 3.24)

Donde:

-X;es la composicién del componente i.

-AH{ es la entalpia de formacion estandar del componente i a 25°C y 1 atm. (J/mol)
-AHyqp;i €s la entalpia de vaporizacion del componente i (J/mol k)

-T es la temperatura de la corriente gaseosa (K).

-T.i es la temperatura critica del componente i (K).

-Tep,i €S la temperatura de ebullicién del componente i (K).

-Cpi es la capacidad calorifica (P cte) del componente i (J/mol K).



Cp; = Cpa;i +Cppi * T+ Cpgi* T2+ Cpp; * T3

Donde:
-Cpai, Cpa,i, Cpc.i Y Cpp.i son las constantes de gas ideal de la ecuacion de la capacidad
calorifica del componente i.

Por lo tanto, resolviendo la integral de E 3.24;

- . (T2 - 2982)
AHpezcla = Z Xi * [AH®; + Cpp; * (T — 298) + Cpg; * — + Cpc;
i—0
(T3 —2983) (T* —298%)
* —3 + Cpri * —4 - AHvap,i
(TCi — T) 0,386
* (——)" J/mol
((TC,i - Teb,i)) I« )

_ Fmol
Qmezcla - AHmezcla * % (W)

Calculo de la entalpia vy el calor de compuestos sélidos

En este apartado hay que resaltar que para el calculo de la entalpia y el calor se han
tomado unas serie de consideraciones dependiendo del s6lido a estudio en cuestion,
debido a que para el sélido carbonoso que se transfiere desde el gasificador al
combustor o para el material del lecho (arena, olivina, Fe/olivina), se han encontrado
propiedades fisicas en bibliografias que relacionan la capacidad calorifica con la
variacion de temperatura a presion constante, sin embargo para la biomasa se ha
considerado que la capacidad calorifica se mantiene constante con la variacion de
temperatura ante la falta de valores mas aproximados.

Entalpia vy calor del sélido carbonoso

Para el célculo de la entalpia y el calor del sdlido carbonoso que se dirige del
gasificador al combustor se ha consultado una guia con las propiedades fisicas [27]
para este compuesto.

Propiedades fisicas para el carbono:
-AH°= 0 cal/mol
116900 ( cal )

-Cp = 2,627 +0,002617 + T — ———

mol



Por tanto;

T

AHe = AR+ [

Cp dT (=) (E 3.25)

Resolviendo la integral de la ecuacion E 3.25 nos queda como:

0002617(T? —2987) = 116900  cal
2 =298 Smor

AHc = AH° + 2,627(T — 298) +

cal

Para pasar el valor de entalpia de — a mLol solamente tendriamos que multiplicar por
4,18.

Conocido el flujo molar de carbono que se dirige del gasificador al combustor el calor
de la esta corriente se calcula como:

_ Fc
Qc = AH¢ * 3600 W)

Entalpia vy calor de la biomasa

Para poder calcular la entalpia y el calor de la biomasa es necesario calcular
previamente la formula empirica y el peso molecular de la biomasa en cuestion.

Célculo de la formula empirica

Para el célculo de la férmula empirica se parte del analisis elemental de la biomasa
utilizada. A partir de estos se calcula la composicion (en % masico) de C, H, O y N (sin
tener en cuenta el H20, y las cenizas). Si se divide este porcentaje masico de
composicion entre el peso atomico del elemento, se obtiene el nimero de moles del
elemento. Se realiza esto para todos los elementos. Por Gltimo se divide el namero de
moles de cada elemento entre el nimero de moles del elemento que menos moles tiene.
El valor que se obtenga redondeado a la unidad, es el nimero de 4&tomos del elemento
en la férmula empirica (de esta manera el elemento que menos moles tiene solo
presentard un atomo en la formula empirica).



Tabla 3.4 Determinacion de la formula empirica de la biomasa utilizada.

% con % sin humedad | Moles por cada | Moles de cada
humedad y y cenizas 100g biomasa elemento

cenizas

H 57 6,16 6,16 385

C 46,6 50,32 4,19 262

N 0,2 0,22 0,016 1

O 40,1 43,30 2,71 169

Total 92,6 100

Formula empirica de la biomasa: Cys,H3350169N

Calculo del peso molecular

Partiendo de la formula empirica del compuesto, es facil calcular su peso molecular
multiplicando el nimero de atomos de cada elemento en la formula por su peso
atémico.

Peso molecular de la biomasa = 6247 (g/mol)

Calculo de la entalpia de formacién

Para el calculo de la entalpia de formacion de un compuesto, es necesario conocer su
peso molecular, su formula empirica y su poder calorifico. EI poder calorifico de la
biomasa se obtiene de bibliografia [28], y es el correspondiente a la biomasa que se esta
utilizando, madera de pino seca (sin considerar la humedad).

PC madera seca= -19000KJ/Kg=-118693KJ/mol
CosoHas50160N + 273,7 O, = 262 CO, + 1925 H,0 + 05N,

Conocido el poder calorifico y la reaccién de combustion completa de la biomasa se
obtiene la entalpia de formacion estandar aplicando la ecuacién correspondiente al
calculo del PC:

o o K
PC = XL, py * A — XL rake (L)

- (E 3.26)

Donde:

-pi es el coeficiente estequiométrico del producto de combustion i.

-1; es el coeficiente estequiométrico del reactivo de combustién i.

-AH{° es la entalpia de formacion estandar del producto o reactivo de combustion i.



Desarrollando y sustituyendo términos se obtiene:

K
AHobiomasa = 261 * AHOCOZ + 192,5 * AHOHZO —PC=-31060 m_(])l

Una vez obtenida la formula empirica y los valores del peso molecular y la entalpia de
formacion estandar de la biomasa es estima el valor de su capacidad calorifica.
Para su determinacion se ha utilizado la regla de Kopp [29], la cual esta apoyada
en el conocimiento de su formula estructural, usando la ley de las mezclas como
la sumatoria de los productos del subindice y el aporte individual de cada
elemento constituyente. Esto significa que para un compuesto sélido que
responde a la formula CaHgO,N; la capacidad calorifica puede obtenerse de la
siguiente forma:

_ a(7,524) + B(9,614) + y(16,720) + 8(25,916) ]
Cp= v (mol K) (E 3.27)

Donde:
-M es el peso molecular de la biomasa

Cp de la biomasa seca= 1,36 J/molK

Para el calculo de la entalpia y el calor de la biomasa seca y sin cenizas, conocido el
flujo masico de esta y sus condiciones de operacién, se aplica la siguiente ecuacion:

AHbiomasa = AHobiomasa + Cp * (T - 298) (mLOI) (E 3.28)

F

* AHbiomasa
Qbiomasa = M 3600 (W)

Entalpia v calor del material del lecho (olivina vy olivina-Fe)

Para el célculo de la entalpia y el calor de los materiales de lecho olivina y Fe/olivina
que circulan entre los reactores de lecho fluidizado se ha consultado una guia para
obtener las propiedades fisicas [27] para ambos compuestos.



Propiedades fisicas para la olivina:
-AH®=-273 Kcal/mol
879700 ( Kcal )

-Cp = 33,57 +0,01907 + T — 27

K mol

Propiedades fisicas para la Fe/olivina:
'AHooﬁvina: '273 Kcallm0|
879700 ( Kcal )

-CPolivina = 33,57 +0,01907 + T — —
-AHCFe203= -198,5 Kcal/mol

-CPreso3 = 24,72 + 0,01604 T — “iﬂ (Kealy
-AH%%-0= -64,6 Kcal/mol

-CPreo = 12,62 + 0,001492 % T —

K mol

K mol

76200 , Kcal
()

T2 K mol

Este Gltimo caso en particular es méas especial ya que el Fe impregnado en la olivina
experimenta cambios en su estado de oxidacion dependiendo de si se encuentra en el
gasificador o en el combustor. En este caso se ha obtenido el porcentaje molar de cada
compuesto a la salida del gasificador y el combustor y se ha calculado el valor de AH® y
Cp como la media aritmética de la contribucion de cada compuesto. El porcentaje molar
a la salida de cada reactor es el obtenido en la parte de resultados de “Experimentacion
en termobalanza”

Tabla 3.5 Composicion molar del Fe/olivina a la salida del gasificador y combustor.

A la salida del gasificador A la salida del combustor
compuesto % molar compuesto % molar
Olivina 88,3 Olivina 87,6
Fe,0; 45 Fe,0; 12,4
FeO 7,2 FeO 0

-AHCivina-re (@ la salida del gasificador) = -254,6 Kcal/mol

-Cpolivina—re (2 la salida del gasi icador) = 29,36 + 0,01575 T —

712255 Kcal
(—)

mol
-AHCivina-re (@ la salida del combustor) = -263,8 Kcal/mol
~CPorivina_re(a 12 salida del combustor) = 32,24 + 0,01861 » T — 21225 ¢ K‘:l‘il)
Por tanto;
— T o cal
AHecho = + fzgg AH®echo + Cplecho dT (m_ol (E 3-29)

Resolviendo la integral para cada uno de los lechos se obtiene:



0,01907 * (T2 — 2982)

AHolivina = AHoolivina + 33157 * (T - 298) + 2

N 879700 cal
(T—298) "mol

AHgjivina—re (2 la salida del gasi icador)
0,01575 * (T2 — 2982)

= AHoolivina—Fe + 29136 * (T - 298) + 2

N 712255 cal
(T —298) (mol)

AHgjivina—re (2 la salida del combustor)

0,01861 * (T2 — 2982)
= AHoolivina—Fe + 32124 * (T - 298) +

2
811225 cal
+ ()
(T—=298) "mol
Para pasar el valor de entalpia de 1%11 a mLol solamente tendriamos que multiplicar por

4,18.

Conocido el flujo molar de carbono que se dirige del gasificador al combustor el calor
de la esta corriente se calcula como:

F, lar_lech
Qlecho = AHlec:}w * % (W)

Balance global de calor al sistema

Para la determinacién del calor que es necesario suministrar o retirar de nuestro sistema
se ha agrupado todas las corrientes involucradas del sistema en dos bloques, que se
corresponden con el calor de gasificacion (Q,) y con el calor de combustion (Q,), es
decir, se ha realizado un balance global de calor al gasificador y otro al combustor,
donde son considerados todos los flujos de calor entrantes y salientes para cada uno de
los reactores. Para el caso en el que se ha adicionado un filtro catalitico, se ha
considerado que el filtro forma parte del gasificador.

Para el balance global al gasificador se han tenido en cuenta los flujos de calor entrante
producidos por las corrientes de agua, nitrégeno, biomasa y sélido del lecho procedente
del combustor. En cuanto a los flujos de calor salientes en el gasificador se han tenido



en cuenta las corrientes del gas de sintesis, el carbono fijo no gasificado y el sélido del
lecho que se dirige al combustor. Por tanto el calor en el gasificador es:

ansificador = ans_sintesis + QC + Q _al_combustor QHZO - QNZ - Qbiomasa
- Q _al_gasificador (W)

(E 3.30)

Para el balance global al combustor se han tenido en cuenta los flujos de calor entrante
producidos por las corrientes de oxigeno y nitrégeno procedentes del aire primario y
secundario, solido del lecho procedente del gasificador y el carbono fijo que no se ha
gasificado. En cuanto a los flujos de calor salientes en el combustor se han tenido en
cuenta las corrientes del gas de combustion y el solido del lecho que se dirige al
gasificador.

Qcombustor = ans_combustion + Q _al_gasificador _QOZ - QNZ - QC -

Q _al_combustor (W)

(E 3.31)
-Si Qgasificador » Qeombustor > 0 calor absorbido por el gasificador/combustor.
--Si Qgasificador » Qeombustor < 0 calor cedido por el gasificador/combustor.
Para obtener el balance global
leobal = ansificador + Qcombustor (W) (E 3-32)

-Si Qgiobat > 0 calor absorbido por el sistema.
-Si Qgiobat < 0 calor cedido por el sistema.

Para la resolucién del apartado gasificacién en estado autotérmico, realizado para la
planta de gasificacion del 1ICB-CSIC, se ha supuesto que las corrientes de salida
calientes procedentes del combustor y del gasificador se han utilizado para calentar las
corrientes de entrada frias liquidas y gaseosas (aire a la entrada del combustor, N, del
loop, H,O y N, a la entrada del gasificador). Para llevar a cabo esta suposicion es
necesario que se cumpla la siguiente condicion:

Qs+ Q4> Qs+ Qs (E 3.33)



Donde:

Q3 = Qsalcombustor (Ta = 1093k) - Qsalcondensador (Tarefrigeracion) (W) (E 3-34)
Q4 = Qsalgasiﬁcador (Ta = 1193k) - Qsalcondensador (Tarefrigeracion) (W) (E 3-35)
QS = Qent_combustor(Tasal_heater) - QentcalentadOr (Ta = 298k) (W) (E 336)

Q6 = Qentgasificador (Tasalheater) + Qentcalentador (Ta = 298k) (W) (E 337)



ANEXO 4. CALCULOS RELIZADOS PARA GASIFICACION EN ESTADO
AUTOTERMICO

En este anexo se han incluido las tablas con los resultados obtenidos para cada uno de
los casos estudiados del apartado “Gasificacién en estado autotérmico”. Los valores
obtenidos se han calculado aplicando las ecuaciones descritas en el anexo 3. A
continuacion se muestra la tabla 4.1 donde se han reflejado las condiciones de operacién
y composiciones obtenidas de los experimentos utilizados para la resolucién del
apartado 4 “Gasificacion en estado autotérmico™.

Tabla 4.1. Condiciones de operacion y composicion de los vapores para los diferentes casos estudiados.

Unidades Olivina Fe/olivina Fe/olivina+filtro
Experimento - 13 30 26
T2 Gasificador [°C] 800 800 800
T@ Combustor [°C] 900 900 900
Biomasa [g/h] 250,9 234,1 258,1
ﬁfglctl)?:masa [0/g-+] 0,64 0,59 0,52
Composicion del gas
Gasificador
CO [vol.-%y,] 14,40 13,50 11,80
CO2 [vol.-%y,] 14,70 15,30 20,10
H2 [vol.-%p] 15,40 15,30 23,30
CH4 [vol.-%y,] 5,70 5,30 4,70
C2H4 [vol.-%y,] 2,10 1,90 1,70
C2H6 [vol.-%y,] 0,20 0,20 0,20
C3H8 [vol.-%y,] 0,20 0,20 0,10
N2 [vol.-%p] 10,10 13,60 9,80
H20 [vol.-%y,] 37,20 34,80 28,20
Combustor
0, [vol.-%ys] 17,5 16,43 15,6
CO, [vol.-%ps] 1,9 2,39 2,6
CO [vol.-%ps] 0 0 0
N2 [vol.-%ps] 80,6 81,18 81,8
Horno quemador del gas de sintesis
0, [vol.-%ys] 6,10 7,04 11,40
CO, [vol.-%ys] 14,60 14,23 15,20
CO [vol.-%ys] 1,00 0,70 0,23
N2 [vol.-%ps] 78,30 78,03 73,17
Caudal aire
Combustor AP [IN/h] 1200 1200 1200
Combustor AS [IN/h] 240 240 240
Horno quemador [IN/h] 1050 1050 1050

Como se ha mencionado en el apartado 4. Gasificacion en estado autotérmico, para
cada uno de los diferentes casos se ha seguido el siguiente procedimiento. Conocido el
flujo de solido carbonoso, gracias al andlisis inmediato de la biomasa, se ha calculado el
balance de materia tedrico que se obtendria si el porcentaje molar de s6lido carbonoso
gasificado fuese del 0%, el 25%, el 50%, el 75% y el 100%, manteniendo constantes los



caudales de aire primario y secundario para quemar en el combustor y el caudal de aire
para quemar en el combustor del gas de sintesis. En la tabla 4.2 se muestran los flujos
de las corrientes que permanecen constantes para todas las simulaciones de los
diferentes casos estudiados.

Tabla 4.2. Flujos de las corrientes que permanecen constantes en la simulacion de los casos estudiados.

Pm g/h (sin humedad y cenizas) mol/h
Biomasa caso 1 6247 232,5 0,0372
Biomasa caso 2 6247 217 0,0347
Biomasa caso 3 6247 239,2 0,0383
Aire al combustor Aire al horno quemador
0O, N, 0O, N,
IN/h 302 1160 IN/h 220 830
mol/h 13,5 51,8 mol/h 9,85 37
N, al gasificador Material del lecho
IN/h 22,5 Kg/h | 8
mol/h 1

De esta manera se pueden calcular los flujos molares de los compuestos a la salida del
combustor y del gasificador, como se explica en el anexo 3.1 balance de materia. Hay
que resaltar que la composicion del gasificador (tomada de los resultados
experimentales) se ha decidido mantener constante para el célculo de cada uno de los
balances de materia tedricos, composicién que se muestra en la tabla 4.1

En estas circunstancias el porcentaje de error que se comete haciendo un balance global
al C elemental es de 0, ya que se conoce la cantidad de C que entra al gasificador y la
que sale por el combustor y el gasificador. Sin embargo, el porcentaje de error que se
comete haciendo el balance global al H y al O es diferente de 0. Para hacer cumplir el
balance de materia se ha modificado la corriente de agua a la entrada del gasificador.
Hay que tener en cuenta que la cantidad de agua necesaria para gasificar el 100% del
solido carbonoso debe ser mayor que la cantidad necesaria para gasificar el 0%.

Una vez realizado el balance de materia y conocidos los porcentajes y flujos molares de
todas las corrientes que intervienen en el sistema, se realiza el balance de calor
correspondiente para cada uno de los porcentajes de solido carbono gasificados, como
se explica en el anexo 3.1, balance de calor.

Como se ha mencionado anteriormente se ha supuesto que las corrientes gaseosa que
salen del combustor y gasificador a altas temperaturas, son refrigeradas hasta 300°C
para generar calor y recalentar las corrientes de reactivos hasta 500°C. Para que esta
suposicion sea valida debe cumplirse que el calor generado por los condensadores tiene
que ser mayor que el consumido por los calentadores, por lo tanto:

Q1 +Q;>Q3+Q,




4.1 Casol. Olivina como material de lecho

G3 (mol/h) Gs (mol/h)
X (%) | mol/h X (%) | mol/h
- - CO - -
C, (mol/h) o =
X (%) | mol/h C}?Z - - 5
- - 2 B B
€o, CH, |- - COMBUSTOR N,
82 —>CH, |- > GASDE
2 B - =
ry CHs | - - SINTESIS
CoHs | - :
N | - - G4 (mol/h)
Hzo - - 02 Ng
IN/h | 220 | 830
mol/h | 9,85 | 37
Solido lecho
> G2 (mol/h)
COMBUSTOR GASIFICADOR < biomasa X (%) | g/h
< humedad 6,26 -
Char + solido Cenizas 1,06
lecho C 46,57
H 5,29
N 0,21
O (por dif.) | 40,61
C: (mol/h) G (mol/h) Total 100
0, N, HO | N,
IN/h | 302 | 1160 IN/h - 22,5
mol/h | 13,5 | 51,8 mol/h - 1

Figura 4.1 Esquema representativo para el calculo de los balances de materia.

Para llevar a cabo la simulacion del estado autotérmico para este caso se ha utilizado el
experimento 13. Las entradas de aire al combustor y al horno quemador, biomasa, flujo
de lecho circulante entre reactores y nitrogeno al gasificador permanecen constantes
durante toda la simulacion, y los valores estan mostrados en la tabla 4.2 de este anexo.

Como se puede observar en el anexo 3 (Tabla 3.1, pagina 52) el contenido de carbono
existente en la biomasa es de un 46,6% en masa, el cual una vez pirolizado, esta
constituido por carbono volatil y por un sélido carbonoso que representa el 15,4% de la
biomasa. Para llevar a cabo esta simulacién se ha supuesto 5 situaciones diferentes en
las que, todo el carbono volatil es gasificado y el s6lido carbonoso se gasificara en
porcentajes del 0%, 25%, 50%, 75% y 100%. Como se conoce la cantidad de biomasa a
la entrada y los porcentajes de carbono y sélido carbonoso se puede calcular la cantidad
de carbono gasificado y quemado en el combustor. En la tabla 4.3 se muestran los flujos
de biomasa, de carbono, s6lido carbonoso tras pirolizarse la biomasa y su distribucion
en los reactores para las diferentes situaciones simuladas del caso 1.



Tabla 4.3. Composicion del carbono en la biomasa y su distribucion en los reactores para las diferentes

situaciones simuladas para el casol.

% masico g/h mol/h
Biomasa - 250,9
C en la biomasa 46,6 116,92 9,74
Splld_o carbonoso tras 15,4 38,64 322
pirolizarse

Sélido carbonoso gasificado (%)

mol/h C gasificado

mol/h C al combustor

0% 6,52 3,22
25% 7,325 2,415
50% 8,13 1,61
75% 8,935 0,805
100% 9,74 0

Conocidos los flujos de carbono que salen por el combustor y por el gasificador para
cada uno de los porcentajes de solido carbonoso gasificado, se calculan los flujos y las
concentraciones de las corrientes que salen del combustor y gasificador como se explica
en el anexo 3.1 balances de materia, y se minimizan los errores para el balance atdmico
del O y el H modificando la entrada de H,O al gasificador. En la tabla 4.4 se muestran
los resultados obtenidos tras la resolucion del balance de materia para cada una de las 5
situaciones simuladas del caso 1, mas el balance de materia para el experimento 13.




Tabla 4.4. Composicién y flujos molares de todas las corrientes del sistema para cada una de las
diferentes situaciones simuladas para el caso 1.

9% char gasificado 0% I 25% I 50%
% mol/h % mol/h % mol/h
CO, 49 3,22 CO, 3,7 2,41 CO, 2,5 1,61
Combustor 0, | 157 1020 0, | 170 | 11,09 O, | 182 | 11,90
N, 79,3 | 51,82 N, 79,3 | 51,82 N, 79,3 | 51,82
Total | 65,33 Total | 65,33 Total | 65,33
% mol/h % mol/h % mol/h
CO 14,4 2,35 CO 14,4 2,64 CO 14,4 2,93
CO, 14,7 2,40 CO, 14,7 2,69 CO, 14,7 2,99
H, 15,4 2,51 H, 15,4 2,82 H, 15,4 3,13
A CH, 5,7 0,93 CH, 5,7 1,04 CH, 5,7 1,16
Gasificador CH, | 21 | 034 | CH, | 21 | 038 | CHs | 21 | 043
CoHg 0,2 0,03 CoHg 0,2 0,04 | C,Hg 0,2 0,04
CsHg 0,2 0,03 CsHg 0,2 0,04 | Cs3Hg 0,2 0,04
N, 10,1 1,65 N, 10,1 1,85 N, 10,1 2,05
H,O 37,2 6,06 H,O 37,2 6,81 H,O 37,2 7,56
Total | 16,29 Total | 18,31 Total | 20,32
Agua al g/h mol/h g/h mol/h g/h mol/h
gasificador 85 4,72 115 6,34 140 7,78
% error B. atomico _1(83 7H3 -5(3)8 8H3 -86 7H5
% char gasificado 75% | 100% | Experimento 13
% mol/h % mol/h % mol/h
CO, 1,2 0,80 CO, 0,0 0,00 CO, 2,40 1,55
Combustor 0, | 194 [ 1270 O, | 20,7 | 1351 | O, | 17,50 | 11,32
N, 79,3 | 51,82 N, 79,3 | 51,82 N, 80,10 | 51,82
Total | 65,33 Total | 65,33 Total | 64,70
% mol/h % mol/h % mol/h
CcO 14,4 3,22 CcO 14,4 3,51 CcO 14,4 2,73
CO, 14,7 3,28 CO, 14,7 3,58 CO, 14,7 2,79
H, 15,4 3,44 H, 15,4 3,75 H, 15,4 2,92
CH, 5,7 1,27 CH, 5,7 1,39 CH, 5,7 1,08
e CoH, 2,1 0,47 CoH, 2,1 0,51 C,H, 2,1 0,40
Gasificador CoHs | 0.2 | 004 | CHys | 02 | 005 | CHe | 0.2 | 0,04
CsHg 0,2 0,04 | CiHg 0,2 0,05 CsHg 0,2 0,04
N, 10,1 2,26 N, 10,1 2,46 N, 10,1 1,92
H,O 37,2 8,31 H,O 37,2 9,06 H,O 37,2 7,06
Total | 22,33 Total | 24,34 Total | 18,99
Agua al g/h mol/h g/h mol/h g/h mol/h
gasificador 168 9,33 195 10,83 146 8,09
% error B.atmico | — 7 o i T TREFRRE




Una vez conocidos todos los flujos que atraviesan cada una de las corrientes
involucradas en el sistema, se calculan sus calores y el balance global al sistema,
utilizando las ecuaciones descritas en el anexo 3.1 balance de calor, para cada uno de
los porcentajes de sdlido carbonoso gasificado y para el caso experimental. Para el
calculo del balance global del sistema se ha realizado un balance global al combustor y
otro al gasificador donde se ha tenido en cuenta todas las corrientes que atraviesan a
cada reactor.

al
0|maol/’ Q2
- 0 mol/|
e ol I
0{mol/h] :
AT S " CoolR —* o Rimal CH.imalfh]
R/l HU/mol] Hdmalf [ "™ ocoowerR [ '] ¢
al W: le-: 100/
H0{malh)
T# [K] 1083 Ti (K]
H{3/mmol} - H{1/mol)
afw) - afjw)
carrier{kzsh) o
T [K] 1183 ;
— asificadon
H{J/rrol] - Qg
afw) i
0 combustor B >
— - GASIFICADOR i L
Carder | Char '-Il il 158
Kohomolh - L s H[}/mol}
Ta K] 1083 1003 afw)
H{}/ o)
N. (molhi} - afwi
; : N, | O
0. {mol'k - :
Ta (K} molh -
H[1/ o) Til:K: : .
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0. {mal - N, H.D
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H{}/mol] - -':'I:H. . 08 [
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Figura 4.2 Esquema representativo de la planta de gasificacion del ICB-CSIC para el calculo de los
balances de calor.

Hay que resaltar que se ha supuesto que las corrientes gaseosas calientes a la salida de
ambos reactores, son enfriadas hasta 300°C para generar calor y calentar las corrientes
de reactivos hasta 500°C a la entrada. Para comprobar que esta suposicion se cumple en
la tabla 4.5 se muestran los calores generados por los condensadores, los calores
absorbidos por los calentadores y el calor sobrante para cada una de las diferentes
situaciones simuladas en este caso.



Tabla 4.5. Calores intercambiados entre las corrientes de salida y entrada de los reactores.

Calor intercambiado entre las corrientes de salida y entrada de los reactores
% char gasificado 0% 25% 50%
Q condensadores (Q:+Q>) (W) 503,4 518,5 533,6
CongErEilnts T2 de enfriamiento (°C) 300 300 300
Q absorbido (Q;:+Q,) (W) 416,4 4449 468,7
Calentadores T2 de calentamiento (°C) 500 500 500
Q sobrante ( Q;+Q,-Q3z-Q4) (W) 87 73,6 64,9
% char gasificado 75% 100% Exp.13
Q cedido (Q:+Q,) (W) 548,6 563,7 470,8
Congersilns T2 de calentamiento (°C) 300 300 300
Q absorbido (Q;+Q,) (W) 4954 521,1 459,2
Calentadores T2 de calentamiento (°C) 500 500 500
Q sobrante ( Q:+Q,-Q3-Q4) (W) 53,2 42,6 11,6

Una vez comprobado que se cumple la suposicion de recircular las corrientes calientes
para recalentar las corrientes reactivas se procede a la resolucion del balance de calor.
En la tabla 4.6 se muestran los resultados obtenidos para el balance de calor de cada una
de las 5 situaciones simuladas para el caso 1, més el balance de calor para el
experimento 13.



Tabla 4.6. Calores de todas las corrientes que atraviesan el combustor y el gasificador, y balance global
térmico al combustor y gasificador para cada una de las diferentes situaciones simuladas para el caso 1.

Corrientes de entrada

Corrientes de entrada

Corrientes de entrada

Q gasificador (W)

T2(°C) QW) T3(K) QW) T(°C) QW)
aire 500 313 aire 500 313 aire 500 313
olivina 800 -10769 olivina 800 -10769 olivina 800 -10769
char 800 13.5 char 800 10 char 800 6.75
Total -10442 Total -10446 Total -10449
Combustor
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3(°C) QW) T2(°C) QW) T3(°C) QW)
gases 900 160 gases 900 245 gases 900 330
olivina 900 -10525 olivina 900 -10525 olivina 900 -10525
Total -10364 Total -10280 Total -10195
Q combustor (W) 78 166 255
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
T2(°C) QW) T2(°C) QW) T(°C) QW)
N, 500 7 N, 500 7 N, 500 7
H,O 500 -350 H,O 500 -453 H,O 500 -551
biomasa 25 -321 biomasa 25 -321 biomasa 25 -321
olivina 900 -10525 olivina 900 -10525 olivina 900 -10525
I Total -11189 Total -11292 Total -11390
Gasificador
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T2(°C) QW) T2(°C) QW) T2(°C) QW)
gases 800 -617 gases 800 -693 gases 800 -769
char 800 135 char 800 10 char 800 6.75
olivina 800 -10769 olivina 800 -10769 olivina 800 -10769
Total -11372 Total -11452 Total -11531

Corrientes de entrada

Corrientes de entrada

Corrientes de entrada

T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
aire 500 313 aire 500 313 aire 500 313
olivina 800 -10769 olivina 800 -10769 olivina 800 -10769
char 800 34 char 800 0 char 800 6.5
Total -10453 Total -10456 Total -10449
Combustor
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
gases 900 415 gases 900 500 gases 900 331
olivina 900 -10525 olivina 900 -10525 olivina 900 -10525
Total -10110 Total -10025 Total -10194
Q combustor (W) 343 431 256
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
TR [ QW) TR [ QW) Tk [ QW)
N, 500 7 N, 500 7 N, 500 7
H,O 500 -638 H,O 500 -731 H,O 500 -506
biomasa 25 -321 biomasa 25 -321 biomasa 25 -321
olivina 900 -10525 olivina 900 -10525 olivina 900 -10525
I Total -11477 Total -11570 Total -11345
Gasificador
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
gases 800 -845 gases 800 -922 gases 800 -766
char 800 34 char 800 0 char 800 6.5
olivina 800 -10769 olivina 800 -10769 olivina 800 -10769
Total -11611 Total -11691 Total -11529
Q gasificador (W) -135 '121 '185




4.2 Caso2. Fe/olivina como material de lecho

Para el caso2, se ha empleado Fe/olivina como material del lecho (experimento 30) en
lugar de la olivina del caso 1. El procedimiento seguido para la obtencion de los flujos
las diferentes situaciones simuladas y para el
experimento 30, se corresponde con el descrito para el caso 1. A continuacion se
muestran las tablas (4.7-4.10) correspondientes para la obtencion de los calores que
definan el estado autotérmico para el caso 2.

de calor para los reactores y, en

Tabla 4.7. Composicion del carbono en la biomasa y su distribucion en los reactores para las diferentes

situaciones simuladas para el casol.

% g/h mol/h
Biomasa - 234,1
C 46,6 109,09 9,09
Sélido carbonoso 15,4 36,05 3

Sélido carbonoso gasificado (%)

mol/h C gasificado

mol/h C al combustor

0% 6,06 3
25% 6,84 2,25
50% 7,59 15
75% 8,34 0,805
100% 9,09 0




Tabla 4.8. Composicién y flujos molares de todas las corrientes del sistema para cada una de las
diferentes situaciones simuladas para el caso 2.

9% char gasificado 0% I 25% I 50%
% mol/h % mol/h % mol/h
CO, 4,71 3,00 CO, 3,53 2,25 CO, 2,35 1,50
Combustor 0, |1412] 901 | 0, | 15230 | 977 | O, | 16,47 | 10,52
N, 81,17 | 51,82 N, 81,17 | 51,82 N, 81,17 | 51,82
Total | 63,84 Total | 63,84 Total | 63,84
% mol/h % mol/h % mol/h
CcO 13,50 | 2,11 CcO 13,50 | 2,37 CcO 13,50 | 2,63
CO, | 15,30 | 2,39 CO, | 15,30 | 2,69 CO, | 15,30 | 2,98
H, 15,30 | 2,39 H, 15,30 | 2,69 H, 15,30 | 2,98
. g CH, 5,30 0,83 CH, 5,30 0,93 CH, 5,30 1,03
Gasificador C,Hs | 1,90 | 0,30 | C,Hs | 1,90 | 0,33 | C,Hs | 1,90 | 0,37
C,Hs | 0,20 0,03 C,Hs | 0,20 0,04 | C,Hg | 0,20 0,04
Cz:Hs | 0,20 0,03 Cz:Hs | 0,20 0,04 | CsHg | 0,20 0,04
N, 13,60 | 2,13 N, 13,60 | 2,39 N, 13,60 | 2,65
H,O | 34,80 | 5,44 H,O | 34,80 | 6,11 H,O | 34,80 | 6,78
Total | 15,65 Total | 17,58 Total | 19,51
Agua al g/h mol/h g/h mol/h g/h mol/h
gasificador 55 3,06 82 4,56 105 5,83
% error B. atomico 306 _;'4 (3) -(|)_|1 102 _0|_(|)5
9% char gasificado 75% I 100% I Experimento 30
% mol/h % mol/h % mol/h
CO, 1,18 0,75 CO, 0,00 0,00 CO, 2,39 1,53
Combustor O, 17,65 | 11,27 0O, 18,83 | 12,02 O, 16,43 | 10,49
N, 81,17 | 51,82 N, 81,17 | 51,82 N, 81,18 | 51,82
Total | 63,84 Total | 63,84 Total | 63,84
% mol/h % mol/h % mol/h
CcO 13,50 | 2,89 CcO 13,50 | 3,15 CcO 13,50 | 2,53
CO, | 15,30 | 3,28 CO, | 15,30 | 3,57 CO, | 15,30 | 2,87
H, 15,30 | 3,28 H, 15,30 | 3,57 H, 15,30 | 2,87
CH, 5,30 1,14 CH, 5,30 1,24 CH, 5,30 0,99
e CoH, 1,90 0,41 CoH, 1,90 0,44 | C,H, 1,90 0,36
Gasificador CoHs | 020 | 0,04 | CHs | 0,20 | 0,05 | C,Hg | 0,20 | 0,04
Cz:Hs | 0,20 0,04 | CsHg | 0,20 0,05 Cz:Hs | 0,20 0,04
N, 13,60 | 2,91 N, 13,60 | 3,18 N, 13,60 | 2,55
H,O | 34,80 | 7,46 H,O | 34,80 | 8,13 H,O | 34,80 | 6,52
Total | 21,45 Total | 23,38 Total | 18,75
Agua al g/h mol/h g/h mol/h g/h mol/h
gasificador 130 7,22 155 8,61 130 7,2
, . (@) H (@] H C (@] H
% error B. atomico 03 08 0.4 14 3 84 79




Tabla 4.9. Calores intercambiados entre las corrientes de salida y entrada de los reactores.

Calor intercambiado entre las corrientes de salida y entrada de los reactores

% char gasificado 0% 25% 50%
Q condensadores (Q:+Q>) (W) 4974 513 528,6
Condensadores T2 de enfriamiento (°C) 300 300 300
Q absorbido (Q;:+Q,) (W) 386,8 4125 434,4
Calentadores T2 de calentamiento (°C) 500 500 500
Q sobrante ( Q1+Q2-Qs-Qs) (W) 1106 100,5 94,2
% char gasificado 75% 100% Exp.30
Q cedido (Q:+Q;) (W) 544,2 559,9 521,6
Condensadores T2 de calentamiento (°C) 300 300 300
Q absorbido (Q;+Q,) (W) 458 482 4439
Calentadores T2 de calentamiento (°C) 500 500 500
Q sobrante ( Q:+Q,-Q3-Q4) (W) 86,2 77,9 71,7




Tabla 4.10. Calores de las corrientes que atraviesan el combustor y el gasificador, y balance global
térmico al combustor y gasificador para cada una de las diferentes situaciones simuladas para el caso 2.

% char gasificado | 0% | 25% | 50%
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
T3(°C) QW) T3(K) QW) T3(°C) QW)
aire 500 313 aire 500 313 aire 500 313
Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370
char 800 12,6 char 800 9,45 char 800 6,3
Combustor Total -10044 Total -10048 Total -10051
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3(°C) QW) T3(C) | QW) T3(°C) QW)
gases 900 171 gases 900 250 gases 900 329
Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417
Total -10246 Total -10167 Total -10088
Q combustor (W) -201 -119 ‘ -37
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
T3°C) | QW) T3°C) | QW) T°(°C) | QW)
N, 500 7 N, 500 7 N, 500 7
H,O 500 -242 H,O 500 -336 H,O 500 -415
biomasa 25 -300 biomasa 25 -300 biomasa 25 -300
Fe/olivina 900 -10417 | Felolivina 900 -10417 | Fe/olivina 900 -10417
Gasificador Total -10952 Total | -11046 Total -11125
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3°C) | QW) T3°C) | QW) T3(°C) | QW)
gases 800 -565 gases 800 -634 gases 800 -704
char 800 12,6 char 800 9,45 char 800 6,3
Fe/olivina 800 -10370 | Fe/olivina 800 -10370 | Fe/olivina 800 -10370
Total -10922 Total | -10995 Total | -11068
Q gasificador (W) 29 50 ‘ 57
% char gasificado | 75% | 100% | Experimento 30
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
aire 500 313 aire 500 313 aire 500 313
Fe/olivina 800 -10370 Felolivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370
char 800 3,15 char 800 0 char 800 6,4
Total -10054 Total -10057 Total -10051
Combustor et et o
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
gases 900 409 gases 900 488 gases 900 327
Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417
Total -10008 Total -9929 Total -10090
Q combustor (W) 46 128 ‘ -39
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
N, 500 7 N, 500 7 N, 500 7
H,0 500 -502 H,0 500 -589 H,0 500 -450
biomasa 25 -300 biomasa 25 -300 biomasa 25 -300
Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417
Gasificador Total -11212 Total -11299 Total -11160
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
gases 800 -774 gases 800 -843 gases 800 -676
char 800 3,15 char 800 0 char 800 6,4
Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370
Total -11141 Total 11213 Total 11040
Q gasificador (W) 70 85 ‘ 119




4.3 Caso3: Fe/olivina como material del lecho més la adicion de un filtro catalitico

Para el caso, se ha empleado Fe/olivina como material del lecho mas la adicion de un
filtro catalitico (experimento 26). El procedimiento seguido para la obtencion de los

flujos de calor para los reactores, en

las diferentes situaciones simuladas y para el

experimento 26, se corresponde con el descrito para el caso 1. A continuacion se
muestran las tablas (4.11-4.14) correspondientes para la obtencion de los calores que
definan el estado autotérmico para el caso 3.

Tabla 4.11. Valores de las corrientes que permanecen constantes para toda la simulacion del caso 3.

Pm g/h (sin humedad y cenizas) mol/h
Biomasa 6247 239,2 0,0383
Aire al combustor Aire al horno guemador
0, N, 0, N,
IN/h 302 1160 IN/h 220 830
mol/h 13,5 51,8 mol/h 9,85 37
N, al gasificador Material del lecho
IN/h 22,5 Kg/h | 8
mol/h 1




Tabla 4.12. Composicion y flujos molares de todas las corrientes del sistema para cada una de las
diferentes situaciones simuladas para el caso 3.

% char gasificado 0% 25% I 509
% mol/h % mol/h % mol/h
CO, 5,19 3,31 CO, 3,89 2,48 CO, 2,59 1,66
Combustor 0, | 1364 | 871 | O, | 1493 | 953 | O, | 16,23 | 10,36
N, 81,17 | 51,82 N, 81,17 | 51,82 N, 81,17 | 51,82
Total | 63,84 Total | 63,84 Total | 63,84
% mol/h % mol/h % mol/h
CcO 11,80 | 1,94 CcO 11,80 | 2,18 CcO 11,80 | 2,42
CO, | 20,10 | 3,31 CO, | 20,10 | 3,72 CO, | 20,10 | 4,13
H, 23,30 | 3,84 H, 23,30 | 4,31 H, 23,30 | 4,79
A CH, 4,70 0,77 CH, 4,70 0,87 CH, 4,70 0,97
Gasificador C,H: | 1,70 | 028 | CHs | 170 | 031 | CoHs | 1,70 | 0,35
C,Hs | 0,20 0,03 C,Hs | 0,20 0,04 | C,Hg | 0,20 0,04
Cz:Hs | 0,10 0,02 Cz:Hs | 0,10 0,02 Cz:Hs | 0,10 0,02
N, 9,80 1,61 N, 9,80 1,81 N, 9,80 2,01
H,O | 28,20 | 4,65 H,O | 28,20 | 5,22 H,O | 28,20 | 5,79
Total | 16,46 Total | 18,49 Total | 20,52
Agua al g/h mol/h g/h mol/h g/h mol/h
gasificador 54 3 80 4,44 108 6
% error B. atomico 106 -(|)_|3 002 0H7 _(())3 2H3
% char gasificado 75% 100% I Experimento 26
% mol/h % mol/h % mol/h
CO, 1,30 0,83 CO, 0,00 0,00 CO, 2,60 1,65
Combustor O, 17,53 | 11,19 O, 18,83 | 12,02 O, 15,60 | 9,88
N, 81,17 | 51,82 N, 81,17 | 51,82 N, 81,80 | 51,82
Total | 63,84 Total | 63,84 Total | 63,35
% mol/h % mol/h % mol/h
CcO 11,80 | 2,66 CcO 11,80 | 2,90 CcO 11,80 | 2,33
CO, | 20,10 | 4,54 CO, | 20,10 | 4,95 CO, | 20,10 | 3,97
H, 23,30 | 5,26 H, 23,30 | 5,73 H, 23,30 | 4,60
CH, 4,70 1,06 CH, 4,70 1,16 CH, 4,70 0,93
e CoH, 1,70 0,38 CoH, 1,70 0,42 C,H, 1,70 0,34
Gasificador CoHs | 020 | 0,05 | CoHs | 0,20 | 0,05 | C,Hg | 0,20 | 0,04
Cz:Hs | 0,10 0,02 Cz:Hs | 0,10 0,02 Cz:Hs | 0,10 0,02
N, 9,80 2,21 N, 9,80 2,41 N, 9,80 1,93
H,O | 28,20 | 6,37 H,O | 28,20 | 6,94 H,O | 28,20 | 5,56
Total | 22,55 Total | 24,59 Total | 19,71
Agua al g/h mol/h g/h mol/h g/h mol/h
gasificador 135 7,5 165 9,17 106 5,9
, . (@) H (@] H C (@] H
% error B. atomico 1 32 0.7 29 34 35 12




Tabla 4.13. Calores intercambiados entre las corrientes de salida y entrada de los reactores.

Calor intercambiado entre las corrientes de salida y entrada de los reactores

% char gasificado 0% 25% 50%
Q condensadores (Q:+Q>) (W) 4844 498 512
Condensadores T2 de enfriamiento (°C) 300 300 300
Q absorbido (Q;+Q,) (W) 387,3 412 438,7
Calentadores T2 de calentamiento (°C) 500 500 500
Q sobrante ( Q;+Q,-Q3z-Q4) (W) 97,1 86 73,3
% char gasificado 75% 100% Exp.26
Q cedido (Q.+Q5) (W) 5254 539,1 502,5
Condensadores T2 de calentamiento (°C) 300 300 300
Q absorbido (Q;+Q,) (W) 464,4 493 421,6
Calentadores T2 de calentamiento (°C) 500 500 500
Q sobrante ( Q:+Q,-Q3-Q4) (W) 61 46,1 80,9




Tabla 4.14. Calores de las corrientes que atraviesan el combustor y el gasificador, y balance global
térmico al combustor y gasificador para cada una de las diferentes situaciones simuladas para el caso 3.

% char gasificado | 0% | 25% | 50%
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
T(°C) QW) T3(K) QW) T2(°C) QW)
aire 500 313 Aire 500 313 aire 500 313
Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370
char 800 13,9 Char 800 10,4 char 800 6,95
Combustor Total -10043 Total -10047 Total -10050
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3(°C) QW) T3(CO) | QW) T3(°C) QW)
gases 900 139 gases 900 226 gases 900 313
Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417
Total -10278 Total -10191 Total -10104
Q combustor (W) -235 —144 ‘ —54
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
T3°C) | QW) T3(CC) | QW) T3(°C) QW)
N, 500 7 N, 500 7 N, 500 7
H,O 500 -244 H,O 500 -334 H,O 500 -431
biomasa 25 -330 biomasa 25 -330 biomasa 25 -330
Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417
Gasificador Total -10984 Total -11074 Total -11171
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3°C) | QW) T3(CC) | QW) T3(°C) | QW)
gases 800 -662 gases 800 -744 gases 800 -825
char 800 139 Char 800 10,4 char 800 6,95
Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370
Total -11018 Total -11104 Total -11188
Q gasificador (W) -35 —30 ‘ —18
% char gasificado | 75% | 100% | Experimento 26
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
aire 500 313 Aire 500 313 aire 500 313
Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370
char 800 3,5 Char 800 0 char 800 6,9
Combustor Total -10053 Total -10057 Total -10050
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
gases 900 400 gases 900 488 gases 900 310
Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417
Total -10017 Total -9929 Total -10107
Q combustor (W) 37 127 ‘ '57
Corrientes de entrada Corrientes de entrada Corrientes de entrada
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
N, 500 7 N, 500 7 N, 500 7
H,O 500 -525 H,O 500 -629 H,O 500 -369
biomasa 25 -330 biomasa 25 -330 biomasa 25 -330
Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417 Fe/olivina 900 -10417
e Total -11265 Total -11369 Total -11109
Gasificador
Corriente de salida Corriente de salida Corriente de salida
T3(K) QW) T3(K) QW) T3(K) QW)
gases 800 -907 gases 800 -989 gases 800 -793
char 800 35 Char 800 0 char 800 6,9
Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370 Fe/olivina 800 -10370
Total -11273 Total -11359 Total -11156
Q gasificador (W) -9 10 ‘ —48




ANEXO 5. EL ENTORNO DE HYSYS

En este apartado se describen detalladamente las consideraciones que se han tenido en
cuanta para la realizacion del disefio en Hysys de la planta de gasificacion para procesar
1500 Kg/h. Como se ha mencionado anteriormente, el disefio ha sido inspirado en la
planta de gasificacion del ICB-CSIC, por lo tanto para definir el proceso se han
realizado los siguientes puntos:

1) Componentes empleados

Para realizar el disefio se han empleado compuestos que en su mayoria forman parte de
la base de datos del programa, sin embargo ha sido necesario crear “compuestos
hipotéticos” para aquellos que no aparecian, como son:

e Biomasa, para simular las reacciones que tienen lugar en el gasificador.

e Olivina, para simular la parte proporcional contenida en la Fe/olivina.

e Cenizas, para simular la parte proporcional contenida en la biomasa.

e Fe,05, para simular la parte proporcional contenida en la Fe/olivina a su paso
por gasificador y combustor, y la reaccion de reduccion que experimenta en el
gasificador.

e FeO, para simular la parte proporcional contenida en la Fe/olivina a su paso
por gasificador, y la reaccion de oxidacion que experimenta en el combustor.

Para la creacion de los compuestos hipotéticos (salvo las cenizas y la olivina que no
intervienen en ninguna reaccion) es necesario como minimo el peso molecular, la

entalpia de formacion y la capacidad calorifica.

Tabla 5.1. Propiedades definidas para los compuestos hipotéticos.

Hipotético PM Densidgd AR’y a b
(Kg/Kmol) (Kg/m®) (KJ/Kmol)
biomasa 6247 700 -3,106:10’ 1,36 0
olivina 303,7 2700 -1,143-10° 0,69 3,913107
Cenizas (SiO,) 60 2650 -8,5:10° 1,32 0
Fe,05 159,6 2500 -8,2973-10° 0,6474 4,210
FeO 71,8 2500 -2,701-10° 0,7347 8,686:10°

a 'y b son los coeficientes de la capacidad calorifica del compuesto hipotético:
Cp=a-+bxT en(KJKgK)

2) Reacciones del sistema

Al carecer de los datos cinéticos de las reacciones que tienen lugar en el sistema se han
creado reacciones de conversion para definir las reacciones de gasificacion que tienen




lugar en el gasificador, las reacciones de reformado de alquitranes e hidrocarburos que
se experimentan en el filtro catalitico, las reacciones de oxidacion/reduccion de la
Fe/olivina y las reacciones de combustion que tienen lugar en el combustor y en el
motor. Como base de célculo se ha utilizado el experimento 26, utilizado para el caso 3
(Fe/olivina mas filtro catalitico) del apartado 4, “Gasificacion autotérmica”.

2.1) Reacciones en el gasificador + filtro catalitico

Dentro de este reactor se han simulado las reacciones que tienen lugar en el gasificador
de lecho fluidizado y en el filtro catalitico. Al conocer el balance de materia y por tanto
la composicién de la corriente del gas de sintesis a la salida del filtro se puede definir la
reaccion de estequiometria que transforma a la biomasa en dicha corriente. Hay que
resaltar que dentro de esta reaccién se engloba a la reaccién de pirolisis de la biomasa,
las reacciones de gasificacion y las reacciones de reformado que tienen lugar dentro del
filtro catalitico como si este formara parte del gasificador.

CZ6ZH3850169N + 53 Hzo + 40,1 02 4 0,013 C10H8 + 69,45 CO + 118,5 COZ +
137,3H, + 27,7 CH, + 9,9 C,H, + 1,3 C,H, + 0,5 C3Hg + 21,7 C (E 5.1)

Xpiomasa = 100%

Ademas, en este reactor tiene lugar la reaccion de reduccion de Fe,Oz a FeO.
Fe,0; — 2Fe0 +-0, (E5.2)

Xre203 = 60% valor obtenido en los estudios en termobalanza.

2.2) Reacciones en el combustor

Las reacciones que tienen lugar en el combustor son la oxidacion del FeO a Fe,O; y la
combustién completa del sélido carbonoso, ambas reacciones se muestran a continuacion:

FeO + 0, - ~Fe,0; (E5.3)

C+0, - CO, (E5.4)

Xc = 100%



2.2) Reacciones en el motor

La reaccion que tiene lugar en el motor es la de combustion del gas de sintesis. Como el gas de
sintesis esta compuesto por una serie de compuestos oxidables, se ha definido la reaccion de
combustién completa de cada compuesto individualmente:

H, +20, - CO; +H,0 (E5.5)
CoO + §02 - CO, (E 5.6)
CH, + 20, - CO, + 2H,0 (E5.7)
C,H, + 30, - 2C0, + 2H,0 (E 5.8)
C,H¢ + %oz — 2C0, + 3H,0 (E 5.9)
CsHg + 50, — 3CO, + 4H,0 (E 5.10)
CyoHg + 120, - 10CO, + 4H,0 (E 5.11)

Xgas de sintesis = 100%

3) Condiciones de operacion utilizadas y reactores seleccionados

- La temperatura de gasificacion, del combustor o la de entrada de los
reactivos, se corresponden con las utilizadas en el apartado de régimen
autotérmico, 800, 900 y 20°C respectivamente.

- Se han recirculado las corrientes gaseosas a la salida del gasificador y
combustor hasta la temperatura de 160°C, para recalentar mediante
intercambiadores de calor el agua para gasificar, el N, del “loop” y el aire al
carbonoso a 400, 325 y 550°C respectivamente.

- La presion de disefio que se ha seleccionado es de 1,20 bar para toda la
instalacion, y se ha considerado que no existen pérdidas de carga.

- El paquete fluidodinamico seleccionado para la simulacion de los resultados
es el “PRSV”. Este modelo es el idéneo para simular procesos con
compuestos hidrocarburos, para sistema moderadamente reales y que mejor
representa composiciones pobre y mezclas. Ademas te permite obtener
resultados de forma mas rapida que otros modelos como el Peng-Robinson.



- Tanto el gasificador y el combustor de lechos fluidizados, como el motor
para el tratamiento del gas de sintesis han sido simulados con reactores de
conversion.

4) Motor seleccionado

El motor que se ha elegido para el tratamiento posterior de los gases es un motor para
biogas que pertenece a la casa Jenbarcher y que presenta las siguientes caracteristicas:

Tabla 5.2. Caracteristicas del motor seleccionado [30].

Modelo Potencia Potencia Energia Rendimiento | Rendimiento
eléctrica (KW) | térmica (KW) | invertida (KW) | eléctrico (%) total (%)
JMS 620 GS-BL 2118 2548 5513 38,4 84,6

Se ha seleccionado este motor ya que el gas de sintesis que se va introducir posee una
energia de 5609 KW y por lo tanto es el que mejor se asemeja a las necesidades de la
planta. Como se puede deducir a partir de los datos reflejados en la tabla 5.2, el
porcentaje de pérdidas de este motor es del 15,4% vy el rendimiento térmico es del
46,2%.

4) Flujos de corriente

El flujo de las corrientes de reactivos que entran al gasificador, como el agua para
gasificar y el N del “loop”, asi como la cantidad de s6lido carbonoso que se quema en
el combustor, se han obtenido por escala molar a partir de los flujos empleados para el
estado autotérmico del caso 3 (Fe/olivina més adicidn de un filtro catalitico).

La cantidad de Fe/olivina que circula del combustor al gasificador es de 50000 Kg/h,
mientras que la cantidad de Fe/olivina que circula a la inversa es de 49782 Kg/h (debido
a las pérdidas de oxigeno que experimenta la Fe/olivina con las reacciones de reduccion
en el gasificador). El caudal de la corriente de aire que se ha introducido para la
combustion en el combustor y el arrastre del solido, es de 2600 kg/h. Este caudal
garantiza que se produzca el arrastre del s6lido y proporciona una concentracion de O, a
la salida del combustor entre un 5-7%, valores que mantienen las instalaciones de doble
reactor, como la planta de Gissing, Austria [4]

A continuacion se muestra la tabla 5.3, donde se pueden apreciar los flujos de las
principales corrientes del sistema.




Tabla 5.3. Principales flujos y composiciones de las corrientes del disefio en Hysys.

Gas de sintesis

Gas de combustion

compuestos % molar compuestos % molar
CH, 4,69 N, 88,75
N, 9,74 0, 571
H, 23,40 CO, 5,54
H,O 28,29
Cco 11,78
CO, 20,11
C,H, 1,68
C,Hs 0,22
CsHs 0,09
CioHs 0,002
Flujo masico (Kg/h) Flujo molar (Kmol/h) Flujo masico (Kg/h) Flujo molar (Kmol/h)
2861 131,1 2536 87,1
Circulacion de Fe/olivina
Del FR* al AR** Del AR al FR
compuestos % molar compuestos % molar
olivina 77,8 olivina 85
Fe,0s 7,14 Fe,0s 15
FeO 13,19
solido carbonoso 1,74
Flujo masico (Kg/h) Flujo molar (Kmol/h) Flujo masico (Kg/h) Flujo molar (Kmol/h)
49782 277 50000 253,7
Reactivos de entrada a los reactores
Biomasa
compuestos % masico Flujo masico (Kg/h) Flujo molar (Kmol/h)
Biomasa seca 92,6 1500 5,7
Humedad 6,3
Cenizas 11
corriente entrada Flujo masico (Kg/h) Flujo molar (Kmol/h)
Agua gasificador 785 43,7
N, “loop” 529 18,8
aire combustor 2600 90,1
*FR = Gasificador
**AR = Combustor
5) Ecuaciones para el calculo de calores y rendimientos
Q obtenido = Qcedidoa reactivos + Qintercambiadores + Qmotor (E5.12)
Q para obtener agua sanitaria a 80°C = Qintercambiadores + Qmotor (E5.13)
P _ Welectrico +Qobtenido
Rendimiento de la planta = * 100 (E5.14)

Qcombustible




Rendimiento a gas de sintesis = — s L1900 (E 5.15)

Qcombustible

Rendimiento electrico de la planta = Weléetrico 100 (E 5.16)

combustible

Rendimiento térmico de la planta = —Yebtenide 100 (E 5.17)

combustible
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