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Resumen

En este trabajo se ha disefiado una planta piloto para la produccion de bio-oil a partir de la fraccion organica de
rechazo de RSU, lo cual supone una valorizacion energética de la misma que es favorable para el
medioambiente. En la planta experimental, tiene lugar un proceso termoquimico de pirolisis rapida, y se
disenan los elementos mas relevantes de la misma como son tornillo dosificador de alimentacion, reactor,
ciclon, caldera de lecho burbujeante y sistema de condensacion. Asimismo, se analiza la alimentacion a dicho
reactor, tanto de fraccion organica de rechazo de RSU como de biomasa, debido a que la cinética encontrada
corresponde a una alimentacién de biomasa que, no obstante, guarda semejanza con la fraccion organica de
rechazo de RSU.
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Abstract

In this work, a pilot plant to produce bio-oil from the reject fraction of MSW from a biological-mechanical
treatment plant is designed. The process is focused on a thermochemical process of fast pyrolysis. The more
relevant equipment and devices of the experimental plant have been designed including screew feeder, reactor,
cyclone, bubbling bed boiler and condensation system. The feeding of the reactor is analised both of organic
fraction of MSW above mentioned and the biomass composition, since the available kinetics corresponds to a
feeding of biomass.
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INTRODUCCION

La reutilizacion de los residuos sélidos municipales es de gran importancia en la actualidad, pues supondria
una solucion a muchos de los problemas ambientales existentes. Estos pueden convertise en formas de energia
mas valiososas a través de una serie de procesos fisicos y termoquimicos, como es la pirdlisis, usada desde
hace miles de afios para la produccion de carbon vegetal, y que ha adquirido una mayor importancia en los
ultimos afios, debido a la creciente preocupacion mundial en relacion a los combustibles fosiles, sus emisiones
y su agotamiento. Esta conversion termoquimica se considera una fuente viable y sostenible de suministro de
energia.

El objetivo principal es el disefio de la instalacion experimental para conseguir el bio-oil a partir de RSU, lo
que supondria obtener combustible a partir de una fuente de contaminacion, reduciendo de esta forma
problemas de contaminacion, valorizando los RSU al tiempo que disminuye la cantidad depositada en los
vertederos.

La ejecucion del proceso pirolitico en las condiciones adecuadas favorece la obtencion de un alto porcentaje de
producto liquido, denominado bio-oil, que permite almacenar y transportar la energia para un posterior uso.

Se incluyen una descripcion y disefio de los elementos de mayor importancia en dicha instalacion, como son
el sistema de alimentacion, reactor, ciclon, sistema de combustion y sistema de recoleccion de condensado.
Para conocer el rendimiento de la reaccion de pirolisis que ocurre dentro del reactor es necesario conocer la
cinética de la reaccion. No obstante, al no encontrar datos cinéticos referentes a la fraccion organica de rechazo
RSU, se ha recurrido a los datos propios de una alimentaciéon de biomasa, porque existe semejanza entre ésta y
la fraccion organica de rechazo, que se define como la fraccion resultante de un tratamiento mecanico-
bioldgico de RSU.

En el primer capitulo, se realiza una descripcion de la pirolisis, tanto de sus productos, como de sus etapas
principales. En el siguiente capitulo se analiza la alimentacion del proceso, tanto de biomasa, como de la
fraccion organica de rechazo de RSU. El capitulo 3 es el principal donde se dimensionan los principales
equipos de la planta piloto experimental, que es el objetivo principal del trabajo. Debido a la complejidad y a
la extension de todos los equipos y dispositivos ciertos equipos auxiliares se mencionan, no se dimensionan.
Quedan fuera los detalles constructivos.

En cuanto al disefio de cada elemento en el sistema de alimentacion se ha optado por un tornillo dosificador
seleccionado en un catalogo, un reactor de lecho fluidizado circulante y lo que esto conlleva, como es la
adicion de ciclon y sistema de combustion, aproximado a una caldera de lecho burbujeante. De este complejo
equipo, se ha realizado un calculo fluidodinamico, el disefio de todos los dispositivos que lo integran es muy
complejo y extenso, quedando fuera del alcance del TFG. Por tltimo, el sistema de recoleccion de condensado
del que se hace una aproximacion, debido al desconocimiento de muchos de los datos necesarios para su
disefio, por lo que queda fuera del alcance de este TFG, no obstante se han sefialado algunos de sus elementos
en catalogos.






CAPITULO 1: DESCRIPCION DE LA PIROLISIS






con un suministro limitado de ellos. Durante la pirdlisis, las grandes moléculas de hidrocarburos de

biomasa se descomponen en moléculas mas pequefias y mas simples de gas, liquido y char (figura 1).
La proporcion en el producto dependera de una serie de factores, tales como la temperatura de la pir6lisis, el
tiempo de reaccion o la velocidad de calentamiento. El objetivo de la pirdlisis es la optimizacion de los
productos de alto valor de combustible de la biomasa por medios térmicos y cataliticos.

— ‘ Methane

9
» Qw4 Hydrogen

———» @=@)=@) Carbon dioxide

——————+  @=@ Carbon monoxide

La pirolisis es una descomposicion termoquimica de la biomasa, en ausencia total de agentes oxidantes o
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Figura 1: Proceso de descomposicion de una molécula de hidrocarburo durante la pirolisis (1)

Una temperatura de proceso menor que 400 °C y tiempos de residencia de incluso dias favorece la produccion
de char (solido residual de base carbonosa). Una alta temperatura y un elevado tiempo de residencia aumentan
la produccion de gas a partir de biomasa. Finalmente, una temperatura moderada (~ 500 °C) y el tiempo de
residencia corto del vapor (< 2 s) son 6ptimos para producir liquidos (tabla 1).

Proceso Condiciones Liquido Char Gas
Temperaturas  moderadas, tiempo de

Pirdlisis ripida | rogidoncia corto (= 500 °C. 28) % | 12% | 13%
., Bajas temperaturas, tiempo de residencia muy

Carbonizacion alto (~ 400 °C, dias) 30% 35% 35%
Altas temperaturas, tiempo de residencia alto

Gasificacion | (_opp oC. ) P % | 10% | 85%

Tabla 1: Distribucion del producto a partir de diferentes condiciones en el proceso de pir6lisis (2)

Asi pues, la pirdlisis puede ser lenta (carbonizacion) o rapida. La pirolisis es lenta cuando el tiempo necesario
para calentar el combustible a la temperatura de pirolisis (theaing ) € mayor que el tiempo de reaccion de
pirolisis (tr) caracteristico, es decir:



‘Pir6lisis lenta: theyng >> tr

‘Pir6lisis rapida: theating << tr

Como se ha mencionado anteriormente, al variar el tiempo de residencia, la temperatura y la velocidad de
calentamiento se obtiene una proceso pirolitico distinto que dara lugar a un producto diferente (tabla 2).

Tiempo Velocidad de Temperatura

Procesos residencia calentamiento final (°C) Producto
Carbonizacion Dias Muy baja (~ 0.01-2.0 °C/s) 400 Char
Convencional 5-30 min. Baja 600 Char, bio-oil, gas
Répida <2s Muy alta ~500 Bio-oil
Flash <ls Alta <650 Bio-oil, quimicos, gas
Ultra-rapida <0.5s Muy alta ~1000 Quimicos, gas
Vacuum 2-30s Media 400 Bio-oil
Hidropirolisis <10s Alta <500 Bio-oil
Metano-pirdlisis <10s Alta >700 Quimicos

Tabla 2: Caracteristicas de algunos procesos piroliticos (1)

La pirdlisis lenta es ineficiente en cuanto a conservacion de energia y s6lo un tercio de la energia quimica
inicial se transfiere al char. La pirdlisis rapida y la flash son relativamente mas eficientes debido a que,
aproximadamente, el 60% de la energia quimica de la alimentacion se transfiere al producto final. Por tanto, el
trabajo se centrara en la pir6lisis rapida, debido al interés que despierta la produccion de bio-oil, definiéndose
bio-oil como la fraccion liquida del producto de la pirdlisis. El bio-oil es una mezcla compleja de
hidrocarburos, que se produce por despolimerizacion rapida y simultanea y fragmentacion de los componentes
de celulosa, hemicelulosa y lignina de la biomasa (1).

El fin de la pirdlisis répida es maximizar la produccion de bio-oil. La biomasa se calienta tan rapidamente que
alcanza la temperatura maxima antes de descomponerse, pero con una temperatura maxima inferior a 650 °C

(D).
Los cuatro aspectos importantes en el proceso de la pirdlisis rapida que contribuyen a aumentar la produccion
liquido son (figura 2) (1):
1. una velocidad de calentamiento muy alta,
2. una temperatura de reaccion en el rango de 425 a 600 °C,
3. un tiempo de residencia corto de vapor en el reactor (<2 s), y
4. rapido enfriamiento del gas producto.
Por tanto, la producciéon de bio-oil en la pirdlisis depende de estos parametros operativos, y de las

caracteristicas quimicas de la biomasa, que requiere de un anterior tratamiento, como se discutird
posteriormente.
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Figura 2: Representacion de la reaccion de una particula durante la pir6lisis (3)

En la pirdlisis, una particula de biomasa se calienta a una velocidad definida desde la temperatura ambiente
hasta una temperatura maxima, denominada temperatura de pirdlisis. La biomasa permanece a dicha
temperatura hasta finalizar el proceso, lo que afectard a la composicion del producto. Cambiando la
temperatura del proceso y la velocidad de calentamiento se varia la proporcion de los productos soélidos,
liquidos y gaseosos de la pir6lisis. La cantidad de char producido también depende de la temperatura de la
pirolisis. A altas temperaturas, la cantidad de char producido disminuye (figura 3) (1).
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Figura 3: Produccion de Char en funcion del aumento de temperatura (1)

La pirdlisis rapida ocurre en pocos segundos (2 segundos maximo) donde, tanto la cinética de la reaccion
quimica, como los fenomenos de cambio de fase y los procesos de transferencia de calor y masa ejercen una
notable influencia. El objetivo es llevar la particula de biomasa a la temperatura 6ptima del proceso y
minimizar su exposicion a las temperaturas mas bajas que favorezcan la formacion de char. Una forma de
conseguirlo es utilizar particulas pequefias como, por ejemplo, en los reactores de lecho fluidizado (2).

En cuanto a la presion de operacion, los reactores piroliticos pueden operar a presiones atmosféricas, a vacio o
altas presiones. Sin embargo, operar a vacio incrementa la liberacion de volatiles y, de esta forma, en el
producto se incrementa la presencia de liquido y disminuye la de char. Altas presiones favorecen la formacion
de solidos y la aparicion de volatiles, incrementando los gases y char producidos. Por simplicidad, la mayoria
de los reactores de pir6lisis rapida se disefian para operar a presion atmosférica (4).

Asimismo, la temperatura de operacion que optimiza la produccion de bio-oil estd en torno a 500°C (figura 4).
A temperaturas superiores, las reacciones de craqueo y de fase gaseosa son dominantes (5), por lo que hay que
evitarlas, pues las cadenas gaseosas mas pesadas pueden dividirse en otras mas ligera, disminuyendo asi el
producto liquido. Se cree que a temperaturas por debajo de 400°C se producen reacciones de condensacion
secundarias y disminuye el peso molecular medio del producto liquido (6).

Por tanto, los estudios que se han realizado sobre la materia con el objetivo de maximizar el producto liquido
establecen como condiciones Optimas un tiempo de residencia en torno a 2 segundos y una temperatura
cercana a 500°C (6).
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Figura 4: Representacion de la produccion de bio-oil, gas y char en funcion de la temperatura (5)

1.1 Etapas de la pirdlisis

El fenomeno de pirdlisis se produce en cinco etapas (7):
- Primera etapa: transferencia de calor desde una fuente de calor.
- Segunda etapa: liberacion de volatiles y char debido al aumento de la temperatura.

- Tercera etapa: debido a la transferencia de calor entre los volatiles calientes y los frios del fuel, el flujo
de los volatiles de combustible no contaminados saldra mas frio.

- Cuarta etapa: algunos volatiles se condensan.

- Quinta etapa: en las etapas anteriores se producen reacciones secundarias, estas se explicanran mas
adelante.

La relacion de productos se puede alterar mediante los parametros caracteristicos de la reaccion de pirolisis
que son el tiempo de residencia del vapor, la temperatura y la velocidad de calentamiento. La pirdlisis rapida
se caracteriza por una velocidad alta y un bajo tiempo de residencia. Para este tipo de pirdlisis se opta por un
reactor de lecho fluidizado. Tratandose de una reaccidon que absorbe calor al reactor se le suministra por sus
paredes que se transfiere a un lecho de arena.

Ademas, siempre se le inyecta un gas fluidizante (nitrégeno, didxido de carbono, entre otros). La arena inerte
se utiliza como medio de calentamiento en el reactor con el tamafio entre 355 um y 600 um. El gas de
fluidizacion habitual es nitrogeno, que se precalienta antes de entrar en la base del reactor. El tiempo de
residencia del vapor se controlara cambiando el caudal de nitrogeno (8).

Cuando se inicia el proceso, se mezclan los materiales del lecho y la biomasa alimentada, empiezan a
calentarse las particulas y, una vez comience la pirolisis, se desprenden vapores y gases, que se mezclaran con
el gas fluidificante, ascendiendo por el reactor (5).

1.2 Productos de la pirdlisis

El producto inicial, resultado de la descomposicion de la biomasa, estd compuesto de gases condensables,
gases no condensables (CO, CO,, H, y CHy) y de char. Esta descomposicion se produce mediante reacciones
homogéneas en fase gas y reacciones térmicas heterogéneas gas-solido. En las reacciones en fase gas, el vapor
condensable da lugar a moléculas mas pequefias de gases no condensables, como CO y CO,. La proporcion
de cada producto sera dependiente del proceso pirolitico, aparte de la composicion de la biomasa (figura 5).

Biomasa (C,H,,,0,) + Calor -
— Gas condensable + Gas no condensable (CH, + CO + H,0 + H, + C0,) + Char(C)
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Figura 5: Representacion del porcentaje de los productos de los distintos procesos con biomasa (9)

1.21  Sélidos

El producto sélido de la pirolisis se denomina char, que estd compuesto principalmente por carbono (~85%) y
puede contener algo de oxigeno e hidrogeno. A diferencia de los combustibles fosiles, la biomasa contiene
muy poca ceniza inorganica (1).

1.2.2 Gas

La descomposicion primaria de la biomasa produce gases condensables y gases no condensables. Los gases
condensables tienen moléculas mas pesadas, y condensan al enfriarse, dando lugar al producto liquido de la
pirdlisis o bio-oil (1).

La mayoria de los sistemas piroliticos usan ciclones para eliminar los sélidos y particulas en la corriente de los
gases y vapores del producto, e incluso se pueden emplear ciclones en serie. Las cenizas més finas no se
pueden separar de la corriente gaseosa a pesar de los ciclones. El carbon contribuye al craqueo en fase de
vapor, es decir, a la rotura de largas cadenas organicas gaseosas haciendo que el gas condensable pase a no
condensable. Por lo tanto, es deseable una separacion rapida y completa del char.

El perfil de temperatura y tiempo asociado entre la aparicion de gases en el proceso de pirdlisis y su
condensacion afecta a la composicion y calidad del producto liquido. Las altas temperaturas contintian
rompiendo las moléculas de los vapores, y cuanto mayor sea el tiempo que los vapores estén a temperaturas
altas, mayor sera el grado de craqueo. La mayoria de las reacciones secundarias se vuelven lentas por debajo
de los 350 °C, y algunas reacciones secundarias continfian hasta la temperatura ambiente en los liquidos, lo
que contribuye a la inestabilidad en la composicion del liquido de pirdlisis (10). La mezcla de gases no
condensables contiene gases de menor peso molecular como diéxido de carbono, monoxido de carbono,
metano, etano y etileno, que no condensan a pesar del enfriamiento (1). La temperatura de operacion influira
en la liberacion de gases durante el proceso pirolitico. La pir6lisis rapida tiene como fin maximizar la
produccion de liquido, minimizando las fracciones de sélido y gas, es decir, se obtendra menor proporcion de
gases no condensables (figura 6).
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Figura 6: Emision de gases en funcion del aumento de temperatura (1)
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1.2.3 Bio-oil

Una vez condensados los gases condensables se obtiene el denominado bio-oil. En el producto liquido de la
pirolisis se distinguen dos fases: una acuosa constitutida por una gran variedad de compuestos organicos
oxigenados de bajo peso molecular y una fase no acuosa que contiene compuestos organicos insolubles,
principalmente, aromaticos de alto peso molecular (tabla 7). Esta fase se llama bio-oil (11). La apariciéon de
char en el producto liquido recogido enfriado contribuye a problemas de inestabilidad, acelerando los procesos
de polimerizacion lenta, los cuales se manifiestan a través de la viscosidad. Tiene un color tipico marron,
aunque el alto contenido en nitrogeno puede hacerloverde oscuro (9).

Grupo principal Componentes Masa (%)
Agua 20-30
Fragmentos de lignina | Lignina pirolitica insoluble 15-30
Aldehidos Formaldehido, acetaldehido, hidroxiacetaldehido, glioxal, metilglioxal | 10-20
Acidos carboxilicos Formico, acético, propidnico, butirico, pentanoico, hexanoico, | 10-15
glicdlico
Carbohidratos Cellobiose, a-D-levoglucosano, oligosacaridos 5-10
Fenoles Fenol, cresols, guaiacols, syringols 2-5
Furfurales 1-4
Alcoholes Metanol, etanol 2-5
Cetonas Acetato(1-hidroxi-2-propanona), ciclopentanona 1-5

Tabla 3: Composicion del Bio-oil (12)

El bio-oil contiene fragmentos moleculares de celulosa, hemicelulosa y polimeros de lignina. El contenido de
agua en el bio-oil contribuye a bajar la densidad energética, disminuye la temperatura de la llama de los
aceites, y dificulta el encendido (11).

El agua en el bio-oil procede de la humedad original en la materia prima y también se origina en las reacciones
de deshidratacion que ocurren durante la pirdlisis. Por lo tanto, el contenido de agua varia en el intervalo (15-
35% p) (tabla 4) dependiendo de la materia prima y las condiciones del proceso (2).

1.2.4 Aplicaciones de los productos de la pirdlisis

La energia renovable es de gran interés para satisfacer las preocupaciones ambientales sobre el uso de
combustibles fosiles. La biomasa es uno de los principales recursos energéticos renovables disponibles. A
diferencia de otras energias renovables, la biomasa es la unica fuente de combustibles liquidos, sélidos y
gaseosos. La biomasa puede ser usada en una combustion directa para proporcionar calor, para la produccion
de vapor y, por lo tanto, la generacion de electricidad (figura 7).

La alternativa en la que se centra el trabajo es la pirdlisis rapida, que permite producir directamente un
combustible liquido para cualquier aplicacion de generacion de electricidad o calefaccion, lo cual es
beneficioso cuando los recursos de biomasa estan alejados de donde se requiere la energia, ya que el liquido
puede almacenarse y transportarse facilmente.

Los hornos y calderas son usados comunmente para generar calor y energia y, aunque son menos eficientes
que los motores y las turbinas, pueden funcionar con una gran variedad de combustibles. Por tanto,
proporcionan un nivel de emisiones aceptables y puede ser econdmicamente factibles. En ocasiones, se recurre
al “co-firing”, que combina la combustion del bio-oil y de combustibles fosiles, mas frecuente en aplicaciones
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comerciales a gran escala (2).

vacio

Propiedad fisica Valor tipico | Notas
Contenido de humedad 25%p Entreel 15y 35 %
pH 2,5 El pH bajo proviene de acidos organicos
. Relativamente elevada (1,2 kg/L) en comparacion con el
Densidad L20kgL | ombustible ligero (0,85 ke/L).
. Tipica: C(57 % p), H(6,0 % p), O37 % p), N(baj
Composicién ipica: C(S7 % p), H(6,0 % p), OB7 % p), N(bajo
contenido)
La adicion de agua puede tolerarse hasta aproximadamente el
Miscibilidad 35% en peso. El bio-aceite es miscible con disolventes polares
1scibriida como metanol, pero totalmente inmiscible con combustibles
derivados del petrdleo.
Olor Olor distintivo a ahumado.
Apariencia Tipicamente un liquido de color marrén oscuro.
Ceniza 0%p Toda la ceniza esta contenida en los solidos.
El bio-aceite tiene un poder calorifico de 18MJ/kg con
Poder calorifico superior | 18 MJ/kg aproximadamente 25%m de agua que no se puede separar.
Viscosidad dinamica (a Puede variar desde 20 cSt hasta 1000 ¢St dependiendo
40°C y 25% humedad) 50 cP principalmente de la alimentacion y la humedad (viscosidad
cinematica).
Sélidos (char) 0,2%p
No puede ser completamente vaporizado. El calentamiento a
) o 100°C provoca la produccion de un residuo solido de
Residuo de destilacion al | 509 p aproximadamente el 50% del liquido original y el destilado

que contiene compuestos organicos volatiles y agua.

Tabla 4: Caracteristicas del Bio-oil (2)
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Figura 7: Productos de la pirolisis rapida y sus usos (2)

1.2.5 Bio-oil upgranding

La pirdlisis rapida favorece la conversion de biomasa en productos liquidos (bio-oil) pero estos deben ser
mejorados si se van a usar como sustitutos de combustibles como el diesel y la gasolina. En la actualidad, el
proceso de mejora de la calidad de bio-oil, basado en el craqueo con vapor, se considera superior a otras
tecnologias cataliticas (13). La sustitucion de combustibles fosiles liquidos convencionales por aceite biologico
es problematica debido a su alta viscosidad, alto contenido de oxigeno e inestabilidad térmica. Para solucionar
esto se recurre al uso de los catalizadores en el sistema de pirdlisis para obtener un producto biolégico con
menor contenido de oxigeno y mejorar su valor de calentamiento y estabilidad térmica. Uno de los
catalizadores mas comunes es la zeolita (HZSM-5).

Se suelen utilizar catalizadores para mejorar la cinética de la reaccion al fragmentar los compuestos de mayor
peso molecular en productos hidrocarbonados mas ligeros (figura 8) (14).
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Figura 8: Reaccion quimica de la pirdlisis rapida catalitica de biomasa (13)
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Dependiendo de la posicion del catalizador dentro del reactor, se pueden distinguir dos casos distintos: in-situ
e in-bed. En el proceso in situ, la biomasa produce vapores piroliticos que pasan a través de lechos cataliticos
donde se convierten en bio-oil asi como subproductos gaseosos y solidos. Durante el proceso in-bed, la
pirolisis catalitica ocurre en un reactor donde la alimentacion de biomasa y el catalizador se mezclan para
permitir un contacto directo entre ambos. En funcion de la alimentacion del reactor, en el caso de biomasa
compuesta en su mayoria por celulosa, hemicelulosa y lignina, es preferente el uso del tipo in-bed, y como
catalizador se pueden usar: ferrierite, mordenita 0 ZSM-5 (zeolita mineral) (13).

La pirdlisis catalitica tiene muchas ventajas sobre otros procesos de conversion, como son:

1. Aumento de la produccion de cinco productos petroquimicos principales (benceno, tolueno, xileno, etileno y
propileno).

2. Tiempos de residencia cortos (<10 s) para minimizar las reacciones secundarias.
3. Se pueden usar catalizadores econémicos.

4. Se puede utilizar una amplia gama de materias primas, desde materiales lignocelulésicos hasta materiales de
desecho.

5. Las materias primas pueden requerir un tratamiento simple de pretratamiento. A medida que se incrementa
el coste de operacion, se deben desarrollar catalizadores para mostrar buenos resultados.

Existen una serie de ventajas que la pir6lisis catalitica tiene sobre la pirdlisis térmica convencional. Estos son
(15):

1. El bio-oil procedente del proceso de pirdlisis catalizado se desoxigena significativamente, disminuyendo el
contenido de oxigeno y aumentando la proporcion de hidrogeno a carbono a través de la distribucion del
producto. Ademas, la disminucion del contenido de oxigeno del bio-oil disminuye la cantidad de componentes
acidos, disminuyendo asi la naturaleza corrosiva en comparacion con el aceite de pir6lisis no catalizado.

2. La eleccion del catalizador puede permitir cierto control sobre la distribucion del producto y la selectividad
para la produccion de compuestos especificos. Esto se puede mejorar ain mas mediante la seleccion especifica
de las condiciones del proceso (temperatura y velocidad). Se ha demostrado que la pirdlisis catalitica reduce el
rango de peso molecular de los productos liquidos consistentes con el combustible fosil.

3. El uso de los catalizadores en el sistema permite reducir la temperatura de reaccion. Por lo tanto, el consumo
de energia y los costes de proceso pueden reducirse. Las reacciones de pirolisis son endotérmicas, lo que
aumenta el coste total del proceso, ya que la energia no puede recuperarse para el calentamiento, como seria el
caso si las reacciones fueran exotérmicas.

4. Los productos organicos aromaticos se pueden incrementar considerablemente a través de la pirdlisis
catalitica en comparacion con la pirdlisis convencional, con algunos casos viendo aumentos de 30 - 50%. El
aumento de aromaticos es muy importante para el potencial del producto de pirolisis como combustible debido
al aumento del valor térmico y la estabilidad térmica. Se requieren elevadas velocidades de calentamiento y
alta proporcion catalizador / alimentacion para asegurar que los compuestos organicos volatiles penetren en los
poros del catalizador antes de que se descompongan térmicamente.

1.2.6 Usos del char

Las condiciones de pir6lisis se optimizan usualmente para maximizar los productos liquidos y de gas. Sin
embargo, también se produce una fraccion sdlida denominada char o carbon pirolitico. Consiste
principalmente en una matriz rica en carbono que contiene casi todos los compuestos inorganicos presentes en
los desechos crudos y una cantidad significativa de subproductos condensados formados durante el proceso de
pir6lisis y dispersados a través de la estructura porosa solida. El valor de calentamiento del carbon obtenido de
la co-pirdlisis de residuos (mezcla de biodegradable y no biodegradable) es de aproximadamente 34 MJ / kg,
comparable con el carbon tipico. Ciertos metales pesados y otros elementos peligrosos, como S, Cl y N,
también pueden retenerse en los productos so6lidos. Por lo tanto, es importante evaluar su impacto en el medio
ambiente y los seres humanos. En general, este producto puede ser quemado para proporcionar energia para el
proceso de pir6lisis u otros propdsitos.

El carbon obtenido en pirdlisis no so6lo es un buen combustible, sino que también puede procesarse y
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convertirse en carbon activado. En efecto, una interesante aplicacion de carbon de la pir6lisis de mezclas de
residuos es su valorizacion como adsorbente de contaminantes. Normalmente, los carbones de pir6lisis tienen
estructuras porosas compatibles con propdsitos de adsorcion.

Otra aplicacion de carbon de la pirdlisis es su uso como fertilizante organico, porque aumenta la retencion de
nutrientes y agua en el suelo, incrementando los rendimientos de los cultivos (16).
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tratar de reducir las preocupaciones ambientales de los combustibles fosiles, y la pirdlisis es una de las

varias estrategias posibles para desarrollar una fuente de energia renovable. La investigacion actual de la
pir6lisis rapida y el uso industrial se centra en materiales lignoceluldsicos y residuos como fuente de energia
renovable para el calor y la energia y como una fuente potencial de biocombustibles. El bioetanol es
actualmente el biocombustible mas comun en todo el mundo y actualmente se produce principalmente por la
fermentacion de azucares derivados de cultivos comestibles como el trigo, el maiz y la cafia de azicar, aunque
se pretende evitar el uso de cultivos alimentarios.

I as fuentes de energia renovable a partir de material organico son de creciente importancia al considerar

El material lignoceluldsico incluye restos forestales, bosques de corta rotacion y cultivos energéticos
lignocelulésicos como las hierbas energéticas. Los residuos y desechos incluyen no sélo restos de produccion
agricola, sino también residuos s6lidos municipales (RSU), lodos de depuradora y residuos vegetales (15).

Debido a que se ha encontrado la cinética perteneciente a una reaccion pirolitica referente a la biomasa se va a
describir ésta a continuacion, antes de tratar los RSU.

2.1 Biomasa

La biomasa es la materia prima mas habitual y estudiada en los procesos piroliticos. A continuacion, se
describiran su composicion y sus caracteristicas principales.

211 Composicion de la biomasa

Una composicion tipica en base seca de la biomasa es carbono 52,42%, oxigeno 6,35%, hidrogeno 40,83% y
nitrogeno 0,4% en peso (14).

La biomasa lignocelulosica estd compuesta, esencialmente, por tres polimeros: hemicelulosa, celulosa y
lignina. La hemicelulosa y la lignina forman la matriz o pared que contiene la celulosa (17).

La celulosa, componente primario de la biomasa, es el compuesto organico mas comiin en la tierra. Es un
polimero de cadena larga con alto grado de polimerizacion y alto peso molecular, compuesto de muchas
unidades de glucosa, principalmente de d-glucosa (figura 9). Es altamente insoluble en agua, y es un
componente dominante de la madera (alrededor de 40 a 44% p, en base seca) (17).

oH CH,OH "
fro K I '
— C o .
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CH,0H " CH:OH

Figura 9: Estructura molecular de la celulosa (17)

La hemicelulosa es un componente de las paredes celulares de las plantas, con una estructura amorfa y con
baja resistencia. Esta constituida por un grupo de carbohidratos con una estructura de cadena ramificada, y
tiene un menor grado de polimerizacion que la celulosa (figura 10) (17). Existe una variacion significativa en
la composicion y estructura de la hemicelulosa entre diferentes biomasas. Sin embargo, la mayor parte de la
hemicelulosa contiene algunos residuos simples como la d-xilosa (la mas comtin), la d-glucosa, la d-galactosa,
entre otras. La hemicelulosa tiende a producir mas gases que la celulosa (17).

17



aH H
© &)
OH
ﬂﬁ ] —
OH

Figura 10: Estructura molecular tipica de la hemicelulosa (17)

La lignina es un complejo polimero altamente ramificado de fenilpropano y forma parte de las paredes
celulares secundarias de las plantas. Es uno de los polimeros organicos mas abundantes en la tierra, superado
s6lo por la celulosa. Los monémeros dominantes en los polimeros son anillos de benceno (figura 11) (17). La
lignina es altamente insoluble. Una madera dura tipica contiene aproximadamente entre un 18 a un 25%,
mientras que una madera blanda contiene de 25 a 35% p, en base seca (17).
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Figura 11: Algunas unidades estructurales de la lignita (17)

La composicion de la biomasa y, principalmente, su relacion hidrégeno-carbono (H/C) y su contenido en agua,
influye notablemente en el producto de pirdlisis. Cada uno de los tres constituyentes principales de una
biomasa lignocelulosica tiene un intervalo de temperatura éptimo de descomposicion (18):

I <100 °C: Desaparicion de la humedad
IL  100-250 °C: Los extractivos (componentes organicos de bajo peso molecular) comienzan a
descomponerse
HI.  250-350 °C: Predomina la descomposicion de la hemicelulosa. La hemicelulosa y el xilano
son térmicamente los mds inestables y empiezan a descomponerse a una temperatura mucho
mas baja que cualquier otro componente.
IV.  350-500 °C: Principal descomposicion de la celulosa y la lignina. La celulosa se descompone
en el intervalo 300-430 °C.
V.  >500 °C: Principal descomposicion de la lignina.

La celulosa y la hemicelulosa originan la aparicion de volatiles, siendo la celulosa una fuente primaria de
vapor condensable mientras que la hemicelulosa produce gases no condensables. La lignina se degrada
lentamente debido a su contenido en aromaticos, contribuyendo a la aparicién de char, y produciendo maés
aromaticos y char que la celulosa (figura 12). El producto gaseoso resultado de la pirolisis de lignina es,
aproximadamente, el 10% de su peso inicial (1).

Water
Cellulose
Organic
liquid
Hemicellulos
Non-
condensable

Lignin gas
Extractives Char

Ash Ash

Figura 12: Distribucion de la pirolisis rapida a partir de distintos componentes de la biomasa (15)

La composicion de la biomasa en celulosa, hemicelulosa y lignina varia en funcion de la fuente de aquella
(tabla 5).
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Alimentacion Lignina (%) | Celulosa (%) | Hemicelulosa (%)
Madera 25-30 35-50 20-30
Trigo 15-20 33-40 20-25
Cana de azucar 23-32 19-24 32-48
Céscara de avellana 429 28.8 304
Hueso de aceituna 48.4 24 23.6
Mazorca de maiz 15 50.5 31
Residuos de té 40 30.2 19.9
Céscara de nuez 523 25.6 22.7
Cascara de almendra 204 50.7 289
Céscara de girasol 17 484 34.6
Papel 0-15 85-99 0
Planta de arroz 18 32.1 24
Hojas 0 15-20 80-85
Semillas de algodon 0 80-95 5-20
Residuos de papel industrial 5-10 60-70 10-20
Trigo de cebada 14-15 31-34 24-29
Trigo de avena 16-19 31-37 24-29
Bambu 21-31 26-43 15-26
Centeno 16-19 33-35 27-30

Tabla 5: Composicion (%) de lignina, celulosa y hemicelulosa en funcion de la biomasa (14)

21.2 Origen de la biomasa

La biomasa se puede clasificar también en tres grandes grupos, segiin su origen: natural, residual y fosil (figura
13). La biomasa residual esta constituida por subproductos de la actividad de distintos sectores, como el
industrial, urbano y agropecuario. La energia que contiene puede ser valorizada de dos formas: por combustion
directa de los residuos, o mediante su transformacion en otra sustancia (19).
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Figura 13: Origen de la biomasa residual (19)

Se puede obtener energia de la biomasa por combustion directa, pero ademas la biomasa se puede usar
indirectamente, mediante su transformacion en productos asimilables a los combustibles derivados del carbon
y del petrdleo. Sin embargo, de las posibles formas de conversion energética de la biomasa, sélo unas pocas
tienen aplicacion comercial.

21.3 Tratamiento y alimentacion de biomasa

Aunque la alimentacion es la fraccion orgénica de rechazo de RSU, definida como la fraccion restante del
tratamiento mecanico-bioldgico de RSU, se va a explicar el procedimiento que habria que seguir en el caso de
que la alimentacion fuera biomasa, puesto que, como se ha mencionado anteriormente, se ha localizado una
cinética de la reaccion en el caso de la biomasa.

Los pretratamientos que se explican a continuacion consisten en la adecuacion de la biomasa para su
procesamiento, e implica la limpieza y un posterior tratamiento. La lignocelulosa, a menudo, presenta suciedad
y escombros, por lo que se debe limpiar de la biomasa entregada, que luego sera triturada en particulas mas
pequeiias. El pretratamiento hace que la celulosa sea mas accesible al proceso de hidrolisis (descomposicion de
sustancias organicas por accion del agua) (12). Los diferentes tratamientos se pueden clasificar en:

Meétodos fisicos: molienda, cizallamiento y explosion de vapor (para producir algunos compuestos
inhibidores).

Me¢étodos quimicos: tratamiento con acido (neutraliza pH y recupera productos quimicos), tratamiento
con alcalis (ajuste del pH y reciclaje de productos quimicos) y tratamiento con disolventes organicos.
Meétodo biologico: tratamiento enzimatico de la celulosa.

PROCESOS DE CONVERSION DE LA BIOMASA
|
| 1 1
Combustion Extraccion directa
-

e Pirdlisis
— Gasificacion

Figura 14: Procesos de conversion de la biomasa (19)

Esterificacion de aceites

Fermentacién alcohdlica

Compostaje

vegetales
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2.1.4 Almacenamiento de biomasa sin tratar

El objetivo principal del almacenamiento es retener la biomasa en buenas condiciones para la siguiente etapa
de operacion. La biomasa almacenada debe protegerse de la lluvia, la nieve y la infiltracion de agua
subterranea.

Cuando se descarga la biomasa es trasladada por cintas transportadoras de cinta al parque de almacenamiento,
donde se almacena en pilas. Si la biomasa procede de varias fuentes y se va a mezclar antes de su uso, se
agrupa de manera que pueden mezclarse en las proporciones deseadas (20).

Una secuencia logica seria la llegada de camiones con biomasa, su descarga en un subterraneo desde donde
una cinta transportadora lleva la biomasa a una estacion de cribado (figura 14). Después de retirar materiales
extrafios, la biomasa es triturada y tamizada hasta el rango de tamafio deseado y luego transportada a silos para
almacenamiento cubierto, para impedir la accion de inclemencias meteorologicas.

El almacenamiento a largo plazo puede causar cambios fisicos y quimicos en la biomasa que podrian afectar
negativamente a sus propiedades. Por estas razones, es deseable voltear ocasionalmente la biomasa.

Transportadores de ~ Transportador
la biomasa recibida alaplanta

Pilas de almacenamiento  Raspador

Figura 15: Transporte de la biomasa desde el almacenamiento hasta la planta (20)

2.1.5 Pretratamientos

En el caso de una planta piloto llegaria la biomasa ya tratada, a pesar de ello se va a describir brevemente los
pasos que se han de seguir para adecuar la biomasa para que pueda ser usada en el reactor.

Estos procesos de acondicionamiento son previos a la transformacion de la biomasa y se basan en diversas
actuaciones fisicas (figura 16). Aunque se pueden separar las distintas fracciones de la biomasa, no se altera su
composicion. Se trata de obtener una granulometria y disposicion idonea para su uso en el reactor.

Recogida y concentracion [ge= —>

!

R —— Almacenamiento

Figura 16: Etapas de pretratamiento de la biomasa (19)
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21.51  Fraccionamiento mecanico y astillado

El fraccionamiento mecanico se aplica, principalmente, a los residuos forestales y agricolas. Tras la realizacion
de los trabajos previos que los generan, poda, desbroce, etc., se procede a su recogida, cortado y astillado,
facilitando asi las operaciones posteriores de tratamiento. El astillado se emplea para una primera reduccion
del tamafio de particula. La presencia de distintos componentes dificulta el astillado, resultando astillas
heterogéneas.

2.1.5.2 Secado

Entre los factores limitantes del secado puede citarse: la humedad ambiental, el tiempo de permanencia de los
residuos apilados, asi como el tamafio y la forma de las pilas.

Para el secado forzado se emplean sistemas neumaticos o rotatorios. Los neumaticos se basan en el arrastre de
los residuos, utilizando un flujo térmico que extrae la humedad de los solidos. Se utilizan con particulas finas y
se obtiene una deshidratacion escasa. Los secadores rotatorios de tipo trommel se aplican a fracciones gruesas
y/o materiales muy hiimedos. Ambos sistemas poseen en comiin un foco de calor, un canal de secado y un
sistema de succion (19).

21.5.3 Molienda y tamizado

La molienda de los residuos se realiza tras el astillado. El tamizado resulta imprescindible para el
aprovechamiento diferencial de las distintas fracciones granulométricas. Asi mismo, las fracciones de gran
tamano se deben separar antes de la molienda para asegurar el rendimiento del proceso. En cuanto a la
humedad de las astillas, si es elevada pueden cegarse las mallas del molino y de la camara de compactacion,
aunque, si es baja, puede generar excesivo polvo (19).

2.1.5.4 Densificacion

Uno de los problemas para el aprovechamiento energético de la biomasa es su baja densidad, lo que requiere
un mayor espacio para su almacenaje, encarece el transporte y dificulta su manejo. En la densificacion se
compacta la biomasa para obtener materiales como briquetas y pellets, en el caso de que se trate de residuos
forestales. La densificacion se realiza con posterioridad al astillado, secado y molienda (19).

2.2 Residuos sélidos urbanos (RSU)

El uso de residuos sdlidos urbanos como combustible es de especial interés, puesto que se crean
continuamente y podrian cubrir un gran porcentaje de la energia demandada. Esto implica una alternativa a los
combustibles fosiles y una disminucion en el vertido de los mismos lo que presenta ventajas econdmicas y
medioambientales.

Segin la Ley de Residuos del 29 / julio / 2011 (21) los residuos urbanos se dividen en domésticos y
comerciales.

Se definen domésticos como:
- Aquellos generados en los hogares como consecuencia de las actividades domésticas.
- Residuos similares a éstos generados en sevicios e industrias.

- Residuos de aparatos electronicos (RAEESs), que se generen en los hogares, ropa, pilas, acumuladores,
muebles y enseres, asi como los residuos y escombros procedentes de obras menores de construccion
y reparacion domiciliaria.

- Residuos procedentes de limpieza en vias publicas, zonas verdes, areas recreativas, playas, animales
domésticos muertos y los vehiculos abandonados.

Se definen, por tltimo, como residuos comerciales aquellos generados por la actividad propia del comercio, al
por mayor y al por menor, de los servicios de restauracion y bares, de las oficinas y de los mercados, asi como
del resto del sector sevicios.
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221 Residuos sdlidos urbanos mas apropiados

Es dificil definir una tipologia de residuos adecuados que se puedan tratar en un reactor mediante pir6lisis,
puesto que esta relacionado con el tipo de reactor usado y de las condiciones de operacion. Los residuos que se
consideran mas aptos son el papel y el carton, las astillas de madera y los residuos de jardin, y algunos
plasticos seleccionados (22).

En cualquier caso, en cuanto a la clasificacion y al pretratamiento, son de aplicacion, en mayor o menor
medida, los siguientes criterios:

1. Los residuos deben proceder de un sistema de recogida selectiva y/o en su defecto, deben someterse a un
sistema de clasificacion previo a la planta de pirolisis.

2. No son admisibles los residuos voluminosos, los metales, los materiales de construccion, vidrio y algunos
plasticos, como el PVC.

3.Se requiere triturar, secar y homogeneizar los residuos.

2.2.2 \Ventajas e inconvenientes

Las ventajas en el proceso de pirolisis incluyen (22):
* La posibilidad de recuperar fracciones organicas como, por ejemplo, el metanol.

* La posibilidad de generar electricidad usando motores de gas o turbinas de gas para la generacion, en lugar
de calderas de vapor.

* Reducir el volumen de los gases de combustion, para reducir el coste de inversion en el tratamiento de gases
de combustion.

Inconvenientes:

* Uso limitado a ciertos residuos.

* Requieren un buen control de la operacion del proceso.
* La tecnologia no estd ampliamente probada.

* Necesitan un mercado para el gas de sintesis. Normalmente, se utiliza en una etapa posterior de combustion.

2.2.3 Composicion media de RSU

En Espafia, la composicion media de residuos solidos urbanos destaca el alto porcentaje de materia organica,
seguido por un porcentaje menor de papel y carton, ambos utiles para la pir6lisis (figura 17) (23) .

Residuos sdlidos urbanos

Otros
11%

Vidrio

Papel y cartdn
13%

Figura 17: Composicion de residuos tipicos en Espana
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Los residuos solidos urbanos estain compuestos de los siguientes materiales:

Vidrio. Son los envases de cristal, frascos, botellas, etc.

Papel y cartdn. Periodicos, revistas, embalajes de carton, envases de papel, carton, etc.

Restos organicos. Son los restos de comida, de jardineria, etc. En peso son la fraccion mayoritaria en
el conjunto de los residuos urbanos.

Plasticos. En forma de envases y elementos de otra naturaleza, como bolsas.

Textiles. Ropas y vestidos, asi como elementos decorativos del hogar.

Metales. Son latas, restos de herramientas, utensilios de cocina, mobiliario etc.

Madera. En forma de muebles, mayoritariamente.

Escombros. Procedentes de pequefias obras o reparaciones domésticas

La basura doméstica tipica contiene una amplia gama de materiales que varian significativamente en
composicion segiun el tipo de comunidad y sus ingresos y estilos de vida, asi como su grado de
industrializacion, institucionalidad y comercializacion, como es el caso de Espaia, China y USA (figura 18),
donde, por ejemplo, el porcentaje de plasticos es aproximadamente similar (~10%) y el de papel es totalmente

distinto.
. Wood
Chlna Paper waste USA Gl Other Food
9% 3% ass || g residue
4% 15%
Metals
Textiles gy
3% Wood
t
Rubber, wg;e
Plastics leather,
11% textiles
9%
Rubber Plastics
1% 13%
Yard
trimmings
Non- 14%
combustibl
es Food
18% residue Paper
55% 27%
Figura 18: Composicion de los RSU de China y USA (16)
2.24 Analisis RSU

La composicion elemental de la biomasa lignocelulosica y de los RSU difiere, principalmente, en la presencia
de hidrogeno y oxigeno, asi como en la presencia de cenizas (tabla 6), aunque el poder calorifico superior es
aproximadamente similar:

HVVgiomasa = 19 — 21 M] /kg (24)

C(%) |H®%) | N(%) |S(%) ]| O (%) | Cenizas (%)

Residuos solidos municipales (17) | 47,60 | 6,00 1,2 0,3 32,90 12,0

Biomasa (14) 5242 14083 |04 - 6,35 -

Tabla 6: Analisis RSU en base seca
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2.2.5 Tratamiento de RSU

Para el tratamiento de los RSU se requieren un sistema integrado, con combinaciones de reciclado de
materiales (plastico, vidrio, carton y papel), tratamientos biologicos de residuos biodegradables (digestion
anaerobica y compostaje) y valorizacion material y energética. Con esto, se pretende evitar la opcion mas
usada y més nociva para el medio ambiente, que es el vertedero, causante de la contaminacion del suelo y agua
por lixiviados.

Dentro de las opciones de tratamiento de los RSU mas ampliamente utilizadas actualmente, se encuentra el
tratamiento mecanico — bioldgico, que es uno de los tratamientos de los residuos solidos urbanos menos
costosos y mas empleados. De modo general, en las plantas de tratamiento mecanico - bioldgico se separan
los materiales inertes, metales y la fraccion organica (para su estabilizacion mediante procesos de compostaje,
ya sea con o sin una fase de digestion), obteniendo finalmente una “fraccion resto”, de la que puede obtenerse
combustibles alternativos (CDR y CSR), que se compone principalmente de residuos de papel, plasticos y
textiles (figura 19) (25). Del total de los residuos generados, el 40% seria recuperable mediante la recogida
selectiva, el otro 60% compuesto por materiales no recuperables se denomina fraccion resto y tiene un gran
poder calorifico. La fraccion resto podria facilmente valorizarse ya que 2,6 toneladas de RSU equivalen a 1
tonelada de carbon industrial (26).

| Alimentacién
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Figura 19: Tratamiento mecéanico-biologico (25)

Los valores de rendimiento varian en funcion de la composicion de los RSU, de la infraestructura de
recoleccion de dichos residuos y de la tecnologia de las operaciones de tratamiento, clasificacion y separacion

(figura 20).
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Figura 20: Rendimientos aproximados del tratamiento mecéanico-biologico (25)

2.2.6 Fraccion de rechazo organico

De todos los RSU que se tratan en las plantas de tramiento mecanico-biologico, aproximadamente, la mitad
corresponderd, tras dicho tratamiento, a la fraccion de rechazo. Esta es la alimentacion que se desea para la
pirolisis, exactamente la fraccion organica de esta fraccion de rechazo (26).

En la actualidad el destino final de los residuos en su fraccion de rechazo son los vertederos. Como objetivo de
este TFG, se pretende la valorizacion de ésta, mediante pirolisis rapida para obtener bio-oil, que puede ser la
base de bio-combustibles.

Los distintos materiales que componen los rechazos de RSU y que, actualmente, estan destinados a vertedero
principalmente son:

Plasticos finos
Material plano
Fraccion ligera

Materia organica y compost

Fracciones organicas no seleccionadas
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CAPITULO 3: DISENO DE LA INSTALACION






a figura 21 muestra un diagrama conceptual de la instalacion experimental, por lo que se analizaran los
I equipos principales.

GAS NO
CONDENSABLE

GAS NO CONDENSABLE +
GAS CONDENSABLE + GAS NO CONDENSABLE

ARENA + CHAR *+ GAS CONDENSABLE SISTEMA DE

CICLON CONDENSACION
(QUENCH)

ARENA + CHAR

BIOMASA
TRATADA

CAMARA DE

, BIO-OIL
COMBUSTION

REACTOR

Figura 21: Diagrama de bloques de la instalacion

Puesto que se trata de una instalacion piloto se selecciona un caudal de alimentacion pequefio, de 120 kg/h
(27).

3.1 Entrada de alimentacion (biomasa)

La biomasa se introduce con un tamafio de 0,1 a 6 mm al reactor (28). La alimentacion pasa a la tolva de
alimentacion, y de ésta al tornillo de alimentacién a una temperatura de 100°C. La mezcla de dicha
alimentacion con la corriente de nitrogeno a 700°C constituye una corriente final con una temperatura media a
475°C (figura 22). Dichas temperaturas seran utiles en los proximos apartados, en los que seran necesarias para
calcular los caudales implicados.

Una vez tratada la biomasa, se almacena en un silo de almacenamiento. El hecho de que la mayoria de los
reactores de pirdlisis rapida funcionen a presion atmosférica simplifica el disefio del sistema de alimentacion.
Los sistemas neumaticos y los transportadores de tornillo son utilizados en reactores de diferentes tamafos y
disefios. Se compone de una tolva, una valvula neumatica (y una manual para el mantenimiento), una tolva, un
tornillo con rascador (tornillo de alimentacion) y un motor de frecuencia variable para garantizar la precision
de la velocidad de rotacion (figura 23).

El rascador asegura que la materia prima (RSU o biomasa) se mueva en el tornillo hacia adentro. El tamafio y
la velocidad de rotacion del rascador estan directamente relacionados con la velocidad de alimentacion. Se
suele usa una tolva para evitar la deposicion de la biomasa en las paredes (4).
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Figura 22: Situacion esquematica con las temperaturas pertinentes (29)

1 Entrada biomasa
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Figura 23: Sistema de alimentacion

3.1.1 Diseio del tornillo dosificador

El caudal volumétrico se calcula como sigue:

@10 = Mpiomasa/Pbio Ec.3.1.1
siendo pp,;, la densidad de la biomasa: pp;, = 1200 kg/m3 (30)
Se obtiene de esta forma el caudal volumétrico: Qg0 = 100 [/h

Se ha consultado el catalogo de la empresa Material Handing System, LLC (31) donde se han encontrado las
siguientes caracteristicas compatibles con este caso:

- Velocidad de alimentacién desde 0,05 a 550 ft* /h (1,416 a15574,24 1/h).
- Motor con frecuencia variable.
- Dispone de una medicion altamente precisa y confiable de polvos, pellets, escamas y aglomerados.

Se dispone de un caudal volumétrico de 100 1/h que corresponde con 3,531 ft' /h. Por tanto, se selecciona el
modelo MT-1 1/2 que permite transportar hasta 8ft’ /h (consultar Anexo 1), obteniendo un diametro de 50,8
mm.

Por otra parte, con este mismo didmetro y este caudal volumétrico se va a aproximar de forma tedrica la
velocidad de giro (rpm).

DZ
Qpio = 3600 (127 ) (0 - S)ppio 32)  Ee.3.12

Siendo A el coeficiente de llenado, p el paso y n la velocidad de giro (rpm).
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Se considera el paso igual al didmetro: p = 50,8 mm y el coeficiente de llenado igual a la unidad (4 = 1),
pues en el proceso de pirolisis tiene que haber ausencia de oxigeno, y puede entrar aire en el reactor si no esta
completamente lleno.

Longitud de transporte

PASO |
 mE

Figura 24: Esquema tornillo (32)

De esta forma se obtiene: n = 16,2 rpm

3.2 Reactor

Una vez tratada la biomasa, ésta entra en el reactor por el sistema de alimentacion. En primer lugar se va a
describir el reactor de lecho fluidizado, que es el tipo elegido, si bien en el Anexo 2 se da una descripcion de
los distintos tipos de reactores que se pueden encontrar en los procesos piroliticos.

3.21 Reactor de lecho fluidizado

Los reactores de lecho fluidizado proporcionan una alta velocidad de calentamiento y una buena mezcla de la
materia prima, usandose cuando se requiere una buena mezcla de sélidos para la uniformidad de
temperatura, 0 haya reacciones altamente endotérmicas o exotérmicas, tamaflo pequeflo de particulas,
flujo continuo de solidos y/o tiempo corto de contacto gas-sélido.

Por otro lado, existen importantes dificultades en el uso de reactores de lecho fluidizado para tratar RSU. En
primer lugar, la materia prima suministrada al reactor debe ser pequefia para dar mayor facilidad a que se
produzca la fluidizacion. En segundo lugar, hay un problema para separar el carbon del lecho. Por lo tanto,
este tipo de reactor rara vez se utiliza en proyectos de gran escala (16).

En los reactores de lechos fluidizados las condiciones de funcionamiento requeridas para cada aplicacion
dependen principalmente de la velocidad de proceso derivada del transporte y la cinética de las reacciones
en cuestion. Para reacciones rapidas, se utiliza fluidizacion a alta velocidad o un régimen de fluidizacion
rapida. Para reacciones lentas, se utiliza un régimen de fluidizacién a baja velocidad o de fluidificacion
por burbujeo.

3.2.2 Solidos del lecho

(Pp - pg), kg/m3

6000
40004 |
20004 |,

1000 H

500
C

0.01 0|.1 1I
Particle size, d, (mm)

Figura 25: Clasificacion de Geldart (33)
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Se distinguen cuatro tipos de comportamientos posibles (figuras 25 y 26) (27):

e Solidos tipo C (cohesiva): cohesivas, particulas demasiado finas. Son extremadamente dificiles de
fluidificar debido a que las fuerzas de atraccion entre particulas son mayores que la fuerza
proporcionada por el gas. Este tipo de particulas muestran una tendencia a adherirse.

e Solidos tipo A (aireable): son particulas de un tamafio medio/pequefio y densidad de particula baja
(~1,4 g/em®). Estos solidos fluidizan facilmente con una suave fluidificacion a bajas velocidades de
gas y controla el burbujeo con pequefias burbujas a altas velocidades de gas.

e Solidos tipo B (sand-like): comprende un amplio rango de densidad (1,4 g/cm’- 4 g/em’) y de tamarios
de particulas (40um-500um). Estos solidos fluidizan bien, donde las burbujas crecen rapidas y
grandes.

e Solidos tipo D (spoutable): particulas grandes o densas. Son solidos dificiles de fluidizar. Es necesario
el uso de distribuidores apropiados para evitar caminos preferenciales. Dan lugar a grandes burbujas
de explosion o canalizacion severa, o comportamiento de chorros si la distribucion de gas es muy
desigual.

Disminuci6n del
tamafio de particulas (

LECHO FUJO

“ﬂﬂ

v
J

burbu1eo

e

Burbujas que

explotan
p Incremento

velocidad gas

\ 4

Figura 26: Fases de fluidizacion en funcion de la clasificacion de Geldart (27)

En este TFG, las particulas elegidas son de tipo B, seglin la clasificacion de Geldart (figura 25). Unas
particulas de mayor tamafio provocarian una pérdida de carga mayor.

El gas comienza a fluir hacia arriba, hasta que las particulas alcanzan la velocidad de fluidizacién minima. Los
solidos se mantendran en suspension cuando la fuerza de empuje del gas iguale a la pérdida de carga del lecho,
que ocurrira cuando la velocidad del gas excede la velocidad de fluidizacion minima (uy,f). En lechos de tipo
B, se forman burbujas tan pronto como la velocidad del gas excede dicha velocidad de fluidizacién minima.

3.2.3 Cinética de reaccion

Al no haber disponible una cinética de residuos sélidos urbanos, se usara una cinética genérica para biomasa,
es decir, se asumird que se alimenta biomasa al reactor pues, en primera aproximacion, la biomasa guarda
similitud con la fraccion organica de rechazo de los RSU. El modelo cinético propuesto divide las reacciones
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en primarias y secundarias (5). Durante la reaccion primaria, la biomasa se descompone en tres grupos de
productos: gas, bio-oil y char (residuo carbonoso sélido) (reacciones 1, 2 y 3, respectivamente) (figura 27). El
bio-oil se descompone, adicionalmente, en gas y char, de acuerdo con dos reacciones secundarias paralelas

(reacciones 4 y 5, respectivamente). Ademas, se asume que el carbon no participa en ninguna otra reaccion de
pirolisis.

K, » Gas
1 N
: K, K
Biomass Bio-oil
Ks
Ks
v
Char
Figura 27: Representacion reacciones primarias y secundarias durante la pirolisis (5)
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Figura 28: Representacion de la pirolisis en una particula de biomasa (1)

Los tiempos de residencia de vapor largos (> 5 s) y las altas temperaturas (> 600 °C) causan el craqueo
secundario de los productos primarios (figura 28), reduciendo el porcentaje del producto liquido. Una
temperatura mas baja (< 400°C) conduce a la condensacion y formacion de liquidos de menor peso molecular

(6).

Se asume que cada una de las reacciones primarias y secundarias son de primer orden segiin Priyanka Kaushal,
Jalal Abedi (5), de modo que la velocidad de cada componente queda dada por las siguientes ecuaciones:

dmpio _

dt wpio = —(k1 + kz + k3)(mpi0) Ec.3.2.1
% = Wgas = (k1)(Mgio) + (ke)(Mmor) Ec.3.2.2
% = woy, = (k2)(Mmgpio) — (ks + ks)(moL) Ec.3.2.3
d";c# = wepar = (k3)(mpo) + (ks)(MoL) Ec.3.2.4
con
kj = kjo exp(—E;j/RT) Ec.3.2.5
donde:

e E: energia de activacion (kJ/mol).
e k;: la constante cinética dependiente de la temperatura (s™H.

e R: constante universal de los gases. R=8,3143 J-K"-mol"

e T:temperatura absoluta (K).
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. . . . .. -1
e ki factor preexponencial o factor de frecuencia. Indica la frecuencia de las colisiones (™).

dmy
dt

= wy, velocidad de reaccion (%g)
e  my, masadel compuesto x (kg)
Los valores de Ej y kjo para las distintas reacciones se dan en la Tabla 7.

Este modelo supone que la humedad que estaba inicialmente presente en la alimentacion ha desaparecido
uniformemente a lo largo de la altura del lecho denso.

N° reaccion Producto E (kJ/mol) kio (s oA
1 Gas 88 1,43 - 10*

2 Bio-oil 112 4,12 - 10°

3 Char 106 7,37 - 10°

4 Gas 75 3,66 - 10

5 Char 32 3,615

Tabla 7 : Datos cinéticos de las reacciones (5)

La conversion de la biomasa se define como:

L Mp; Jo —Mpi )
Conversiony;pmasq = ———— LLC L Ec.3.2.6

Mpiomasa)o

Siendo Mpipmasa)o la biomasa inicial introducida, y Mpiomasa) f la biomasa final.

Como se ha mencionado, la temperatura tipica de operacion en pir6lisis rapida es de 500 °C y el tiempo de
residencia se aproxima a 2 s. Las ecuaciones que modelan la cinética de las reacciones que se dan dentro del
reactor se han introducido en el software EES (engineering equation solver). De esta forma, se ha obtenido el
tiempo de residencia y la temperatura que maximizan el bio-oil en el producto. Para ello, se ha especificado en
EES un bucle para simular las reacciones, que se ejecuta hasta que se consigue una conversion del 99% para
biomasa (consultar Anexo 3).

Estableciendo como hipdtesis que entra my;omasa)o = 1 kg /s, los resultados aparecen en la tabla 8.

. Mbio-oil
Temperatura T1emp 0 ?‘e ) Conversion
residencia (kg/kg biomasa)
552°C 1,92 s 0,641 99 %

Tabla 8: Resultados optimizados de la pirdlisis de biomasa

En los documentos consultados (5), se contabiliza un porcentaje de bio-oil en el producto de 70-75% p. Sin
embargo, al ejecutar la cinética elegida el resultado se aleja de lo esperado en un - 5%. Los otros resultados se
muestran en la tabla 9.

Mio-oi (kg/kg biomasa) Mchar (kg/kg biomasa) Mg (kg/kg biomasa)

0,650 0,275 0,075

Tabla 9: Resultados de los productos de la pirolisis de biomasa
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El gas no condensable formado se asume que esta compuesto de CO, CO,, CH, y H, (tabla 10).

CO CO, H, CH,

42,86% 50% 3,57% 3,57%

Tabla 10: Porcentajes masicos de composicion de gases no condensables (5)

Durante la optimizacion, el programa proporciona una serie de resultados, cada uno mas optimo que el
anterior, pero siempre cumpliendo la condicion del 99 % de conversion. Se obtiene un tiempo y una
temperatura, que se van a analizar por separado para comprobar si manteniendo uno constante y variando el

otro se consigue mas producto de bio-oil.
A partir de un tiempo de residencia de 1,919s el programa deja de emitir resultados y, finalmente, se para, pues

con la condicion de dicha temperatura (552 °C) constante y un mayor tiempo mayor a 1,919 s se llega a una
conversion del 99% de biomasa (figura 29). Es decir, se cumple lo predicho anteriormente, y a partir de dicho

tiempo de residencia no hay resultados mas 6ptimos.
0,75

T=552°C

0,65/

0,55/

IVIOIL (kg/kgbiomasa)

0,35

0B :
1 12 1,4 1,6 18

tr (s)
Figura 29: Representacion del bio-oil frente al tiempo de residencia
Igualmente, a partir de una temperatura de 825K se para el programa, pues con la condiciéon de dicho tiempo
constante (1,919 s) no se obtiene un rendimiento mayor a mayor temperatura (figura 30), ocurriendo lo mismo
que en el caso anterior.

0,7 T T T T T T T T T T T T
t,=1,919 s

0,6

0,5

0,4

0,3

Iv'OIL (kg/kgbiomasa)

0,2

0,1

1 " 1

0 s 1 s 1 s 1 s 1

700 720 740 760 780 800 820 840
T(K)

Figura 30: Representacion del bio-oil frente al tiempo de residencia
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3.24 Dimensionamiento del reactor

La pirdlisis se realizara en un lecho fluido circulante, que opera en régimen de fluidizacion rapida. Este
apartado tiene como objetivo calcular la altura del lecho, el caudal de arena recirculada y el caudal de
nitrégeno inyectado en la parte inferior. Al aumentar la velocidad del gas (ug)por encima de la velocidad
utilizada para la fase burbujeante (consultar anexo 4) se pasa sucesivamente por los regimenes de lecho
turbulento (TB), lecho fluidizado rapido (FF) y transporte neumatico (PC), seglin se describe en el Anexo 5
(figura 31). En este caso, al aumentar la velocidad del gas fluidizante se producira un arrastre de particulas, por
lo que se afiadird un ciclon y habra que recircular esas particulas que recupera este equipo.

reely Turbulent or fast
b’:hbllng fividized
bed with solids
present in the
Bod at freeboard f —
minimum
Fixed fluidizing
bed conditions

{ reaction

N wi

circulation [.2%
system |%

Slugging occurs in narrower or
small beds, or in beds with — [
closely spaced internals :

very high
gas velocity

Figura 31: Geometria del reactor en funcion de la velocidad del gas (34).

A altas velocidades del gas, el BFB se transforma en un TB en el que no hay burbujas definidas,hay mucha
agitacion y un movimiento violento de sélidos. La superficie del lecho denso se desvanece y los solidos se
encuentran cada vez mas en la region ligera que hay encima del lecho denso. Si se aumenta mas la velocidad,
el lecho entra en el régimen FF. Una caracteristica de esta transicion es que el arrastre de los s6lidos aumenta
considerablemente en este punto. La velocidad de transicion entre un régimen y otro (35), viene dada por la
Ec.3.2.7:

ps—pg)gd
Urp_pr = 1,53 (ps=pg)9dp Ec.3.2.7
Pg
Altura
A I
~ ~, Gasy |
= solidos | 0
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
© agmSolidos | »
\ / £ fa
T 0,01-0,02 0,06-0,2
Gas

Figura 32: Lecho fluidizado rapido (35)
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Una vez en el régimen FF, el movimiento de solidos en la region inferior del recipiente se vuelve menos
caotico y parece asentarse en una region central ligera rodeada de un anulo méas denso o zona de la pared (35).

Finalmente, por encima de la velocidad del gas, denominada velocidad de choque, el lecho se halla en
transporte neumatico. Esta velocidad de transicion depende del caudal de solidos, tal que:

UFF-PC Gs 0542 10315
Urrpe — 91,6 (—S— Ec.3.2.
Jaa, e Grnm) (@) c.3.28

siendo G,[kg/(m*:s)] el flujo de masa por unidad de area:

Gy = Ec.3.2.9
t

Puesto que se trata de un lecho fluidizado circulante se tiene que estimar una velocidad correspondiente a un
lecho de fluidizacion rapida, es decir, debe permanecer por debajo de dicha velocidad de transicion a la fase
neumatica.

En el lecho fluidizado circulante (LFC), los solidos se encuentran a lo largo del lecho, en una region densa en

la parte inferior, que tiene una fraccion volumétrica solida constante (j:i), y una regién menos densa por

encima, que tiene una fraccion volumétrica solida (fl) que disminuye con la altura como se muestra en la
(figura 33) (34).

En resumen, la region densa mas baja del recipiente se encuentra que el valor de la fraccion de sélidos debe de
encontrarse en los intervalos siguientes:

Bubbling bed: Ja=04-06
Turbulent bed: Ja= 0,2-04
Fast fluidized bed: ~ Ja=0,06-0,2
Pneumatic transport: Jo= 0,01 - 0,06

Como se puede observar Ja disminuye con u,.

transport saturation
q ¥ /" .
e capacity
Tl Ge e T .
. : |I exit value
o : : exponential decay down to f*
o = frelfy-f*) .
.7 .| upperlean H lt | fo=frela-fre=t .
T " |
o0 region,
S glon. : I High u,, small a value
- J T AN
He ool : I Low u,, large a value
L l
—— !
| l constant fraction
lower dense Il of solids
region, f; Hy : :
L
Y 11 -
f

* fex fd
U Volume fraction of solids, f —

Figura 33: Modelo de variacion de f con la altura (34)

Segun las estimaciones de Kunii y Levenspiel, las relaciones siguientes en funcion del tipo de particula
(clasificacion Geldart) son:

2-4s"  Geldart A
auy= 55" Geldart AB
7s'  Geldart B

Siendo a la constante de desintegracion para la fraccion solida en la region menos densa de un LFC.
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En un lecho de fluidizacion rapida (FF), la region de mayor densidad de solidos se divide, a su vez, en dos
zonas, una zona pobre de solidos (core) y una zona de pared densa que tiene solidos (wall) (figura 34). Sus
fracciones de sdlidos correspondientes serian f oore v f wan.

FF

Lean "y

Figura 34: Fluidizacion rapida (34)
f wall:(1 'swall)(l '6) Ec.3.2.10

CON Eyu=€m—0,4896 (Anexo 5) y 6=0,6-0,9. Por otro lado, J * es la fraccién solida en la corriente de gas en
régimen de transporte neumético, y en caso de FF igual a f . fes independiente de uy:

< 0,02 Geldart A
< 0,01 Geldart B

Mediante las siguientes ecuaciones, se puede obtener la altura que tiene cada region, la mas densa y la menos
densa.

En la region menos densa la fraccion de solidos en la corriente de salida es mucho menor que la unidad ( Jex
<<1):

foo =0 Ec.32.11

T ps (uo—uy)
Jox=F +(Fq—=7T exp(=aH;) Ec.32.12
En cualquier punto (z;) de la region menos densa la fraccion de solidos es:

fi=1 + 4= Yexp(~az) Ec.32.13

La fraccion media de los so6lidos en esta region es:

fi= Hilfof“ frdz =1+ fda;{ex Ec.32.14
Asi, el peso del solido (arena) en cada region seria:
W, = A.pH S Ec.3.2.15
Wy = ApsHyt 4 Ec.3.2.16
W, =W, + W, Ec.3.2.17

donde W es el peso en la zona menos densa, W, es el peso en la zona mas densa y W, es el peso total en el
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lecho.

Para calcular el caudal de gas inyectado a partir del caudal de solidos recirculado, se recurre a la siguiente
relacion (27):

Gs Gg
p
Ps =14 Ec.3.2.18
1—¢ &

Para resolver las ecuaciones anteriores, se ha dado un valor inicial a una serie de parametros dentro de los
intervalos especificados anteriormente:

Ja=0,06-0,2— Ja=0,06
Al tratarse de unas particulas tipo B en la clasificacion de Geldart:
aug="7 s’
f*<001 - f*=0,01

El sistema de ecuaciones debe incluir un balance de energia en el reactor, y para calcular todos los caudales de
entrada se requiere la cinética, temperatura del reactor y las temperaturas de alimentacion. Se va a realizar un
balance de energia en el volumen de control, indicado en la figura 35. Puesto que la reaccion de pirdlisis es
endotérmica queda de la siguiente forma el balance inicial:

AHEntrada + AHReactor = AHSalida + Qpe’rdido Ec.3.2.19

siendo Qperdido €l calor perdido por el aislamiento, con un valor de 1 kW y calculado en el apartado 3.2.4.4
correspondiente al aislamiento. Para simplificar se toma un volumen de control en el interior del reactor.

Gas no condensable N, I 0 pérdido

a52°C 552°C I a

Bio — oil TTTTIPTT =
REACTOR i
Char 5520C (.........
400°C Arena
700°C
0
Biomasa N, I
475°C 475°C I

Figura 35: Situacion esquematica y simplificada de las corrientes del reactor
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DESGLOSE:

» Entrada:

o Nitrégeno

o Biomasa
» Reactor: calor absorbido por la reaccion
» Salida:

o Nitrogeno

o Gasno condensable

o Gas condensable o bio-oil (aunque se denomine bio-oil se considera en estado gaseoso).

o Char

En el balance de masa se aplican las siguientes ecuaciones:

my,entrada = my,salida Ec.3.2.20
MyrengeNtrada = Mmypengsalida Ec.3.2.21
Mpiomasa = Mbio—oil T Mchar T Mgas no condensable Ec. 3222
Caudal Masicogntraaa = My,entrada +
+Myrengentrada + Mpyiomasa Ec.3.2.23
Caudal Masicosqjiga = Mmy,salida + Mgypengsalida + myio_oi +
tMcpar + Mgas no condensable Ec.3.2.24
donde m representa el caudal masico.
La arena que sale, debido a que se encuentra en fase de fluidificacion rapida, es la misma que entra de nuevo
en el reactor a mayor temperatura. Debido a que la eficiencia del ciclon es, practicamente, del 100 %, no habra
que reponerla, teéricamente.
El balance de energia, desarrollando la Ec. 3.2.19:
Entrada = CPpiomasa * ATiomasa * Mbiomasa + CPNZ entrada * ATNzentrada *Mpy, +
+CParena - ATarena entrada - Marena Ec.3.2.25
Reactor = mpjpmasa * AHr Ec.3.2.26
Salida = Cpy, * ATn,satida * MN, + CDarena * ATarena satida - Marena +
+Cpchar : ATchar *Mepar + Cpgas no condensable * ATgas no condensable * Mgas +
+CPpio—oil - Mbio—oil * ATgas condensable Ec. 3.2.27

Siendo AT; = T; — Ty , m; el caudal masico de la sustancia i, AH,. es el calor de reaccion y Cp; el calor
especifico medio de cada sustancia i.
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3.2441 Datos
ENTRADA
CPgiomasa (28) 1,5 k] /kg Tgiomasa (29) 475°C | Mpiomasa 120 kg/h
CPn, entrada " 111 k] /kg T, entrada (29) 475°C | my,' Incognita
CParena (28) 0,835 k//kg | Tarena entrada 29) | 700°C | Marena' Incognita
REACTOR
AH, (28) 225 kj /kg Mpiomas 120 kg /h
SALIDA
CPw, satida 1,127 k] /kg Tw, satida - 552°C my,' Incognita
CParena (28) 0,835 k//kg |  Tarena satiaa 29) | 400°C | Marena’ Incognita
CPchar (28) L1k]/kg Tehar (29) 400°C | Menar | 0,275 - Mpjomasa
CPgasno condensable 1,749 kJ /kg | Tyasno condensabte | 552°C | Mggs" 0,075 - Mpiomasa
CPpio—oi1 (36) 31 kJ/kg | Tyasnocondensable | 552°C | Mpio—oi' | 0,65 - Mpiomasa

'Calculado como Fg.

"'Calculado en apartado 3.2.3. Ty, satida = Tgas no condensabte = Treactor- LOS porcentajes estan calculados
detalladamente en dicho apartado.

"Calculado con las propiedades de EES en funcién de sus temperaturas.

VCalculado como mezcla de gases, porcentajes en apartado 3.2.3.

Tabla 11: Datos de partida

El caudal maésico de biomasa puede despreciarse debido a que es mucho menor que el caudal de arena
recirculada, como se vera posteriormente.

En primer lugar, se calcula la fraccion de solidos a la salida (f ex K 1) aplicando la ecuacion 3.2.11, y
posteriormente la altura de la fase menos densa (H;), viendo la ecuacion 3.2.12. Para ello, se fija un valor al
flujo masico superficial (G) en base a los ejemplos (27), y se obtiene:

Gs = 150 kg/m? - s H =453m

Marena = 1,571 kg/s my, = 0,0671 kg/S

J . =0,01119

Para calcular la altura total del lecho (H;): H=H;+ H, Ec.3.2.28

debe calcularse la altura de la zona densa que debe ser menor que la altura de la region menos densa. Se va a
suponer que es aproximadamente la altura del lecho burbujeante (véase Anexo 5):

H;=1m - H;=553m
Para conocer la masa de solidos en cada zona se aplican las ecuaciones 3.2.15y 3.2.16:

Wl = 4,80 kg Wd = 2,76 kg
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Al tratarse de un proceso iterativo se ha ido variando el valor de la velocidad superficial del gas (i), ya que
esta debe ser mayor que la de transicion de TB a FF (urp_pp) y menor que la de transicion de FF a PC

(Upp-pc)-
Urp_fFF = 8,14‘6 m/S UFF—pc = 15,88 m/S

ug=85m/s - a=0,824

La variacion de la fraccion volumétrica de solido en el lecho varia exponencialmente (figura 36), tal y como
predecia la ecuacion 3.2.13. en la zona de densidad mas pobre.

En la figura 36, z; = 0 corresponde con el fin de la zona densa, donde la fraccion de solidos es constante e
iguala f (2, = 0).
5 T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T

) (m)

0 N N N N 1 N N N N 1 N N N N 1 N N N N 1 N N N T
0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06
f|

Figura 36: Variacion de la fraccion de solidos en funcion de la altura en la zona pobre

3.24.2 Distribuidor

En los lechos burbujeantes, el gas fluye a través del espacio intersticial entre particulas y elimina
predominantemente el lecho en forma de burbujas sin entrar en contacto eficaz con particulas sélidas. Por
otra parte, las burbujas actian como agitadores para mejorar la mezcla gas-solido. El distribuidor de gas
proporciona las distribuciones deseadas de gas fluidizante y el soporte para particulas en el lecho.
Generalmente, se requiere una caida de presion minima a través del distribuidor para asegurar la
uniformidad de la distribucién de gas en el lecho. En el régimen de burbujeo, la geometria del distribuidor
influye fuertemente en el tamafio inicial de la burbuja del distribuidor, que puede entonces afectar al
tamafio de la burbuja en el lecho (16). Para el caso de reactores de lecho fluido es habitual el uso de plato
distribuidor poroso o perforado, en este caso se puede elegir ambas opciones.

Yo _ 85 4778
Ups 01254
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Ug/Ums > 10 — Platos distribuidores porosos (27)

Ug/Ums > 3 — Platos distribuidores perforados (27)

Ademés, la pérdida de carga en platos perforados es menor que en los porosos, cumpliéndose la siguiente

ecuacion (27):
@) > @)

pOTO0So perforado

La pérdida de carga del distribuidor debe cumplir:

Apg = (0,2 — 0,4)Ap, Ec.3.2.29
siendo  Apj,: pérdida de carga en el lecho

Apg: pérdida de carga en el distribuidor

T AT A

(a) (b)
Figura 37: Formacionde burbujas en plato poroso y en plato perforado (27)
Se opta por elegir un plato distribuidor perforado, para que la pérdida de carga sea menor, pues se necesita una
alta velocidad de fluidizacion para llegar a la fluidizacion rapida.
Para realizar el disefio del distribuidor de gas se seguiran los siguientes pasos (27):

1. Determinar la pérdida de presion (Ap,). Se puede establecer en: Ap; = (0,3)Ap,,, perteneciendo al
intervalo.

AP, = (1 - emf)(ps - pg)g “Hpp Ec.3.2.30
AP, = 6743 Pa

2. Calcular el nimero de Reynolds del recipiente para el flujo total (Resorq;) que se aproxima al
distribuidor y seleccionar el valor correspondiente para el coeficiente de orificio, Cy o

Reiorar = D ug pg/ig Ec.3.2.31
En este caso Reporq; = 14406 — Cy o = 0,60
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Recoral 100 300 500 1000 2000 | >3000
Caor 0,68 0,70 0,68 0,64 0,61 0,60

Tabla 12: Tabla experimental (27)
3. Calcular la velocidad del gas a través del orificio u,,-:

1

Uy = Caor (%)2 =59,33m/s Ec 3232

4. Decidir el nimero de orificios (N,,-) por unidad de area y encontrar el diametro (d,,,-) correspondiente
que cumpla:

Uy = %dgr Uyy N,y Ec. 3.2.33

y 1, ., . Ug Ug
Para usar esta ultima relacion se debe de cumplir que I tenga un valor menor que el 10%. . da la
or or

fraccion de area abierta en la placa distribuidora. En este caso es de un 14,33 %, por lo que la relacion no es
valida. En su lugar se establece un area libre en la placa distribuidora del 10%, es decir, el area de los orificios
total es un 10% del area total de la placa:

2

dor Ny,-d3
L =99 —(,10 Ec.3.2.34

D2 D2 -

Variando el diametro de orificio se obtiene un nimero de orificios por unidad de area (tabla 13).

d,, (m) N° orificios/m”
0,001 2250
0,002 563
0,003 250
0,004 141
0,005 90
0,006 63
0,007 46
0,008 35
0,009 28
0,010 23

Tabla 13: Numero de orificios por unidad de superficie

En base a los ejemplos de Kunii y Levenspiel (27), se elige un diametro de 2 mm y, por tanto, 563 orificios/m’,
donde la distribucion de los orificios puede ser rectangular o triangular. Se elige en distribucion triangular por
ser mas frecuente este disefo. La distancia entre ellos sera (figura 38) (27):

1 \05
Rectangular: L, = (N—) Ec.3.2.35
or
0,5
Triangular: Loy = (\/%Nor) Ec.3.2.36
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@ Triangular Pitch ® Square Pitch

SO O—aF

Figura 38: Esquema distribucion triangular y rectangular (37)

Por tanto, la distancia entre cada orificio sera de: L,, = 0,0453 m (figura 39).

'. .l
’.- ."
‘.u 0‘.
..l ‘..
.
\)60° 5 T
g edesensncvensene a 0,002 m
s
TR N
.
¢ 0,0453 m :

Figura 39: Distribucion final del plato distribuidor

3.24.3 Plenum

El plenum, o caja de viento, es la camara que esta inmediatamente debajo del distribuidor. Si la relacion entre
la caida de presion en el lecho y el distribuidor es suficientemente alta, el disefio del plenum probablemente no
serd demasiado importante. Sin embargo, para el caso en que esta proporcion sea baja, el disefio del plenum
puede determinar que el lecho funciona satisfactoriamente o no. Si el gas entra en el plenum desde el fondo es
preferible que el plenum tenga una distancia suficientemente grande entre la salida del tubo de suministro y el
distribuidor para evitar que el gas pase preferentemente a través del centro de la rejilla (figura 40) (37). Por
tanto, hay que calcular la altura de dicho plenum (Hpenym)-

!
L)
3 |
\|
|
|
1
s
)

DISTRIBUIDOR

Y
¢

Figura 40: Localizacion del plenum (27)
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El gas entra por la parte inferior del reactor por un conducto de un didmetro (Deptraaq) de 0,05 m (38), y
desemboca al plenum. Para calcular su altura, se establece que el gas entrara axialmente por la parte inferior,
esto influye en las ecuaciones usadas (tabla 14).

D
plenum
Dentrada > T leenum = 3(Dplenum - Dentrada)
D
plenum
Dentrada < 36 leenum =100 Dentrada

Tabla 14: Ecuaciones para determinar altura plenum con entrada vertical (38)

El didmetro de entrada debe ser menor que el del plenum, el cual se considera que es el mismo que el del

plenum

lecho. Como 2 es menor que Depntrada, S€ determina la altura del plenum de la siguiente forma:

leenum = 3(Dplenum - Dentrada) =3(0,15-0,05) = 0,3m

La entrada al reactor (Deptraaq = 0,05 m ) esta adaptada por un tronco de cono al plenum de una altura de
0,015 m, evitando asi una entrada brusca que pueda generar remolinos en la entrada.

3.24.4 Aislamiento

Para el aislamiento exterior del reactor se ha elegido lana de roca de la empresa ROCKWOOL, FIRESAFE
INSULATION de aislamientos de equipos industriales (39). Para ello, se ha aplicado la ecuacion de
transferencia de calor en capa cilindrica:
2mLKAT
Qaislamiento = 72
ln(—)
1

Ec.3.2.37

donde L es la altura que se desea cubrir, k es la conductividad térmica del aislamiento (0,035 % (39)), r, es

el radio exterior, r; es el radio interior y AT la diferencia de temperatura entre la superficie interior y exterior:
AT =T, —T; Ec.3.2.38

siendo T, es la temperatura del interior del reactor calculada anteriormente y T; la de la superficie exterior del
reactor, que se fija: T, = 552°C y T; = 35°C

El aislante de lana de roca volcanica ROCKWOOL, esta formada por fibras inorganicas cuyo punto de fusion
es superior a 1.000 °C (39). Para la superficie exterior no debe superar los 80 °C, puesto que es el punto de
fusion de la cola de revestimiento. Se ha establecido un valor de 35°C, también por seguridad.

Se va a hacer un estudio aproximado, con el fin de que se transfiera el menor calor posible, pero sin un espesor
(ro-17) de aislamiento demasiado grande (figura 41). Se propone reponer el calor se transmite por las paredes y
se pierde con el caudal de arena. Se va a variar 7, sabiendo que la diferencia de éste con 7y es el espesor que se
esta buscando.

10000

8000 |

6000

Q [w]

4000

2000

0 0.1 0.2 03 0.4 05
rz [m]

Figura 41: Representacion de calor por conduccion frente al radio exterior
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En r, = 0,14 m, es decir, con un espesor de 0,065 m del aislante de lana de roca, se tiene unas pérdidas al
exterior:

Quistamiento = 1000 W

3.3 Ciclon

El ciclén separa las particulas sélidas del gas de salida y devuelve las particulas solidas de vuelta al lecho
denso burbujeante y, de aqui, al lecho fluido circulante (figura 42). Se pueden combinar varios ciclones
para formar un sistema de ciclones de multiples etapas que reside dentro o fuera del lecho. Los ciclones
son los separadores gas-sélido mas ampliamente adoptados en los lechos fluidizados (16). Los separadores
ciclonicos son ampliamente utilizados por su alta eficacia de captacion para particulas de mas de 5 pwm, como
es el caso. Ademas, es sencillo y barato de construir.

Cyclone(s)

Pyrolyser

Sand &
char

Hot sand

l Combustor

Ash

Recycle gas heater
and/or oxidiser

A

Gas recycle
Figura 42: Esquema ilustrativo (40)

Se parte de los datos y resultados obtenidos, pero aqui se considera que el bio-oil es gas ain no condensado, es
decir, la corriente masica de gas total (Imgses) sera la de gas no condensable, nitrégeno y la que serd en el
siguiente paso bio-oil, puesto que acaba de salir a 552°C del reactor.

Mgases = Mpio—oil T my, + Mgas no condensable Ec.33.1

Mpio—oil = Mgas condensable Ec.33.2

Para calcular la corriente volumétrica (Q,,) de dichos gases tan s6lo hay que multiplicar por la inversa de sus
densidades a 552°C.

— -1
Qv - mgas condensable * pgas condensable +

-1 -1
+ mgas no condensable * pgas no condensable + mNz ' pNz Ec.3.33

Los solidos a separar en dichas corriente de gases son el char, calculada en el apartado 3.2.4 como m 4, (kg/
s), y la arena circulante, calculada en el apartado 3.2.4.

Mg611pos ToTAL = Mcehar + Fs Ec.3.34

Por tanto, se puede calcular la densidad de solidos en dicha corriente de gas:

Psélidos = MsoLipos Toran/Volumenroray Ec.3.3.5
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Siendo: Volumenrora, = Vgas + Volumengs, pos Ec.3.3.6
El volumen de los solidos es despreciable en comparacion al volumen ocupado por el gas.

A partir de aqui se recurre a las formulas usadas (41) para dimensionar un ciclon convencional (figura 43):

n=— Ec.33.7
Vg'?
D 0,5
D50:( b ) Ec.33.8
14V pp

donde es n es el niimero de ciclones y Dsq es el didmetro de corte para obtener una eficiencia de separacion

del 50%.
gl [Tn~

Gas

He — limpio
Gas a — )
tratar
K §
R ke
L
S('
—Dc o
Be=De/d
De=Dc/2
He=Dc/2 Ze
Le=2De
Sc=Dc/8 TR S A—
—_— |

Ze=2Dc¢
Je=Dc /4 T Sélido
captado

Figura 43: Esquema ciclon (41)
La velocidad de entrada del gas (V) debe estar comprendida en el siguiente intervalo:
V; € [15 —20] m/s

siendo usual coger el extremo inferior del intervalo:

Vy =15m/s
En primer lugar se hard un analisis de las particulas que contiene la corriente de gas que sale del reactor:
Char Arena
Tamatfio (um) 130 (42) 460
% peso 0,37% 99,63%

Tabla 15: Datos iniciales de particulas

Las particulas son de gran tamafio en comparacion a los tamafios habituales (5-80 pum), lo que serd mas

48



favorable para eliminarlas de la corriente de gas. Para tener una eficacia de eliminacion de las particulas del
100% tiene que darse la relacion: D;/Dso = 10 (figura 44).

siendo D; los distintos i didmetros de particulas que se pueden encontrar en dicha corriente gaseosa.
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Figura 44: Grafica que relaciona la eficiencia del ciclon y D/Dsq (41)

Usando la ecuacion 3.3.8, que relaciona Dsy con el diametro del ciclon como inecuacion, y cogiendo las
particulas de menor tamafio:

Dcpar _ 130 um

> 10 - Dgg < 13 um

Ds Ds
Por tanto, hay que aplicar la ecuacion 3.3.7 dandole distintos valores al didmetro del ciclon, sin que Dg, pase
el valor anteriormente indicado. De esta forma, se asegura que usa eficiencia de separacion completa, pues si
se eliminan las particulas de menor tamafio (en este caso, el char) se eliminaran las de arena, que son mayores.

D¢ (m) Dso (um) n
0,10 2,59 6,464
0,15 3,17 2,873
0,20 3,66 1,616
0,25 4,10 1,304
0,30 4,49 0,7182

Tabla 16: Ntmero de ciclones en funcion del didmetro

Los valores de los diametros mas frecuentes cumplen la condicion de D5y < 13 um explicada anteriormente.
Se va elegir el valor de diametro del ciclon (D) de 0,15 m, con lo que: n = 2,873. Este valor no es valido
puesto que tiene que ser un nimero entero (nimero de ciclones), por lo que hay que elegir entre el superior y
el inferior entero, es decir:  n € [2,3]

Se va a eliminar el valor anteriormente asignado a V;, y ver qué valores adquiere con un valor u otro de n.
n=2—>Vg=21,55 m/s
n=3-1V,= 14,36 m/s

Puesto que tiene que cumplirse la condicion de disefio impuesta de: V; € [15 — 20] m/s , el valor elegido es:
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n=2—>Vg=21,55m/s

Asi pues, se disponen dos ciclones en paralelo, que ademas deben estar aislados térmicamente para evitar

pérdidas al entrar en el sistema de combustion. Suponiendo que el producto llega al ciclon con 552°C y la

superficie se encuentra a 35°C, al igual que el reactor, por seguridad se calcula el calor transmitido, esta vez
por unidad de longitud en la ecuacion 3.3.9. El aislante elegido es de lana de roca, el mismo que el reactor.

Qaistamiento/L = TnkéT

n(2)

1

Ec. 339

Se obtiene de esta forma: 115,92 W/m.

El resto de resultados geométricos (figura 43) son los siguientes:

B, =0,0375m
Bg = 0,075 m
H; =0,075m
Jc =0,0375m
Lc=03m
Sc=0,01875m
Zc=03m

3.4 Camara de combustion

Las particulas sélidas separadas de la corriente de gas son llevadas a la cdmara de combustion (figura 45),
donde el char es quemado y las particulas de arena son llevadas a mayor temperatura para recircularla de
nuevo al reactor como fuente de calor.

En efecto, la arena entrard de nuevo al reactor a 700°C, y saldra a 400°C de éste (29). El calor que gana en la
camara de combustion lo cede a la reaccion endotérmica que tiene lugar en el reactor. En la camara de
combustion se quema el char que se crea en el proceso de pirdlisis.

Una propuesta para conseguir el efecto deseado es una caldera de lecho burbujeante, que permite la
combustion del carbon, y cuyo disefio fluidodinamico es similar al de un lecho burbujeante. El char junto con
la arena entran en contacto dentro del equipo, con una corriente ascendente de aire los mantiene en suspension
mientras se desarrolla el proceso de combustion (43). La corriente de arena caliente vuelve al reactor circulante
por diferencia de presiones. Se va a realizar un disefio con una velocidad de fluidificacion mayor que la de
minima fluidizacion y menor que la terminal, que es el principio basico de disefio de lecho burbujeante para
que de lugar la suspension de materia del lecho.

Gas + Char + Arena

Char + Arena

Camara de
combustion

Arena caliente

Figura 45: Esquema ciclén y camara combustion
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Puesto que se trata de una combustion se requiere una corriente de aire para que se realice la dicha combustion
(figura 46).

Se va a designar un didmetro similar al del lecho burbujeante calculado en el anexo 5, y puesto que el
porcentaje de char es bastante menor que el de arena se va a despreciar en los calculos fluidodindmicos (tabla
18), por lo que se puede recurrir a las ecuaciones y célculos incluidos en dicho anexo. La velocidad designada
serd 2 m/s (figura 47).

Char Arena

0,37%p 99,63%p

Tabla 17: Porcentajes char y arena recirculada

GAS NO CONDENSABLE

+ GAS CONDENSABLE + GAS NO CONDENSABLE
CHAR + ARENA + GAS CONDENSABLE

CICLON

CHAR + ARENA

CALDERA
DE LECHO

BUBUJEANTE

GASES DE
COMBUSTION

REACTOR DE ARENA CALIENTE
LECHO RECIRCULADA

FLUIDIZADO
CIRCULANTE

Figura 46: Caldera de lecho burbujeante

La temperatura en el interior sera de 850 - 900°C (43), para que se descomponga el char introducido,
compuesto en la mayor parte por carbon. Los gases de combustion (figura 47) estaran, compuestos en su
mayoria por N, y CO,. Considerando el aire compuesto por nitrogeno (79 % v) y oxigeno (21 % v).

Por tanto se va a tomar los siguientes resultados del anexo 5:
u; = 3,352m/s D=015m H=0,98m u=2m/s

Se va a calcular el caudal masico de aire estequiométrico necesario para la combustion, dada la reaccion:
C+ 02 g COZ

Se sabe que el caudal masico de biomasa es 120 kg/h, el caudal masico de char es 33 kg/h y se considera
compuesto por carbono, por lo que se obtiene:
kg C kg C mol C mol0,

33 —— =10,0092 — =0,764 —— — 0,764
h s S
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mol 0, kg 0, kg aire

0,764 = 0,0244 - 0,106
(Gases
combustion
Hogar
Chary arena 2 m/s
Are [T T T

Figura 47: Caldera de lecho fluidizado

El disefio completo de este equipo implica los quemadores, distribuidor, longitud total de la camara de
combustion, soplante del ventilador y sistema de control, que queda fuera del alcance del TFG.

3.5 Sistema de condensacion

La técnica ma comin para el enfriado y la condensacion de vapor son los intercambiadores de calor de carcasa
y tubo conectados en serie (tren de condensacion) (figura 48). Una de las desventajas se debe a la presencia de
gases no condensables, que aumentan el tamaio de los intercambiadores.

Para el caso del vapor resultante de un proceso pirolitico es preferible un enfriamiento rapido, para que no de
lugar al craqueo secundario de los vapores condensables convirtiéndose asi en no condensables, y penalizando
el producto de bio-oil.

l Hot volatiles

Condensers
> Non-condensable
» 1C— llll,/ | [ — | ,/1LI1/ volatiles
20049119 3119 9119 911G
il
27 959 9399 999 99
/Illl /C /AI/IVI é %I/Ivﬂé ///// 2 //Igé

Figura 48: Tren de condensado (44)

Otra opcion para la condensacion, a parte del tren de condensado, es una torre de pulverizado o torre quench
en la que se produce un contacto directo. En la torre quench se introducen los gases piroliticos y se pulveriza
bio-oil sobre ellos, de forma que se baja la temperatura de estos y gran parte de ellos condensa. Los gases no
condensados pasan a un intercambiador, donde se introduce agua como fluido refrigerante para reducir la
temperatura a una temperatura menor que la de condensacion (~90°C) (36). Finalmente, pasan a bio-oil
aquellos condensables, separandose asi de los no condensables. El bio-oil obtenido pasa por un filtro. De este
bio-oil que se ha obtenido se divide, y se desvia una pequefia fraccion en el quench para pulverizar sobre los
vapores y enfriarlos por contacto directo (figura 49 y 50).

52



VAPOR BIO-OIL
AGUA

VAPOR NO
TORRE QUENCH VAPOR
CONDENSADO
AGUA
VAPOR CONDENSADO
+ BIO-OIL

PULVERIZAR
FILTRO BIO-OIL
PRODUCTO

Por tanto, para una condensacion mas rapida y eficaz es preferible la torre quench, debido a la alta
transferencia de calor que solo se consigue en los casos de contacto directo entre dos fluidos. En el proceso,
cuanto mayor sea la velocidad de enfriamientode dicho vapor mayor es el producto de bio-oil, pues a menor
velocidad se produce craqueo secundario, pasando de esta forma paste del gas condensable a no condensable.
Una parte de dicho gas no condensable estd formado por el nitrogeno introducido en el reactor para la
fluidizacion (45).

Figura 49: Esquema del proceso de condensacion

Cooling water outlet

Bio-oil inlet 7

Cooling water inlet

Non-condensable gas outlet
Spray tower

Vapour inlet

Overflow vessel

Filter Bio-0il out

Filter screen

(=
Bio-oil outlet

Figura 50: Estructura del intercambiador gas-liquido (condensador) o torre quench (4)

En la torre de pulverizacion se enfrian los vapores con el liquido de temperatura ambiente (20-25 °C (46)) que
contacta directamente con vapores calientes (aproximadamente 350 °C) (4). Del producto obtenido de bio-oil
un porcentaje de 5-30% se destina a ser pulverizado sobre la corriente de gas. Dicho bio-oil es impulsado por
una bomba.
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Al desconocer muchos datos de condensacion no se puede dimensionar la torre quench, si bien se realiza un
planteamiento inicial en el Anexo 6, que incluye los balances energéticos y masicos en el quench que tiene
lugar en la torre de pulverizacion, y el de contacto indirecto de carcasa y tubos de gas y agua.

Una vez condensado el bio-oil pasa por un filtro de malla de acero inoxidable, tiene como fin separar algun
solido que no haya sido separado por el ciclon y esté en el bio-oil, y finalmente pasara por un filtro de tipo
coalescente (4) para eliminar gotas de agua o gas no condensado. Los tipos de filtros estan explicados en el
anexo 6, siendo el filtro de malla de acero inoxidable del tipo AISI316L de la empresa UNITECNO, y el
coalescente de la empresa AmesPore.

3.6 Sistemas auxiliares

Existen otros elementos en la instalacion, como es el sistema de calentado del gas fluidizante (nitrégeno). El
nitrégeno es impulsado por una soplante e introducido en el reactor ya calentado, a una temperatura de 700 °C
como se indicd en apartados anteriores, y calienta la biomasa. Para simplificar los calculos se toma 475°C de
entrada tanto de la biomasa como del nitrogeno. Por tanto, para calentar el nitrogeno se usara un
intercambiador con los gases de combustion de la caldera de lecho burbujeante, y seguidamente se encuentra
con otro precalentador que acaba de proporcionarle la temperatura que se desea (figura 51).
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ANEX0S






ANEXO 1: ESPECIFICACIONES DEL TORNILLO
DOSIFICADOR






Se dispone de un caudal volumétrico de 100 I/h que corresponde con 3,531 ft’ /h, se selecciona el modelo
MT-1 1/2 (tabla A1) que permite transportar hasta 8t /h, obteniendo un diametro de 50,8 mm (figura A1).

Caracteristicas y beneficios

Sélo 2 piezas moviles (Accionamiento y Tornillo)
o Garantiza un rendimiento fiable y duradero con un tiempo de inactividad minimo del
proceso
Sellado en linea de la unidad de tipo O-Ring
o Asegura un funcionamiento libre de polvo y facilita la alineacion del eje del tornillo
después de cambiar o limpiar.
Agitador Unico / tornillo acondicionador
o Mantiene una densidad de producto consistente llenando completamente el tornillo de
alimentacién para una alimentacién de £ 1 de alta precisién.
Combinaciones intercambiables de tornillo / tubo
o Daisponible en tamafos de 1/2 "a 6" y permite velocidades de alimentacion de 0,05 a 550
ft’/h
En funcionamiento, el tornillo agitador / acondicionador empieza a mover los materiales hacia
adelante en el canal del alimentador (figura A2). Dado que los tornillos del agitador /
acondicionador tienen un diametro mayor que el tornillo de dosificacién (alimentacion) y la
configuracion del alambre, su capacidad es mayor que la del tornillo dosificador, permitiendo que
el material fluya a través y alrededor de él.
Motor - Variador de frecuencia variable.

Feed Rate Max

Model (cu ft/hr) " "A" "OD"  "HP"
MT-3/4 1 8" 2" 1" 3/4
MT-1 3 8" 23/4" | 11/2" 3/4
MT-1 1/2 8 8" 23/4" 2" 3/4
MT-2 20 8" 3" 21/2" 3/4
MT-3 60 12" 31/4"  31/2" 1
MT-4 175 14" 33/4"  41/2" 1
MT-6 550 21" 43/4"  65/8" 1

Tabla A 1: Modelos de tornillo dosificador (31)
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Figura A 1: Acotaciones de sistema de alimentacion (31)

Figura A 2: Interior tornillo (31)
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ANEXO 2: TIPOLOGIA DE REACTORES






Los cuatro tipos principales de reactores que pueden usarse en el proceso de pir6lisis son los siguientes:
Reactor de lecho fijo

El sistema de piro6lisis en lecho fijo funciona de modo discontinuo. El calor para la descomposicion térmica se
suministra a partir de una fuente externa o de una combustion limitada en un horno. El producto puede salir
por la expansion de volumen o por un gas de barrido (inerte sin oxigeno) para eliminar el gas producto. El char
permanece en el reactor (1).

Los reactores de lecho fijo generalmente operan con largo tiempo de residencia y baja velocidad de
calentamiento. Estos tipos de reactores se consideran para aplicaciones de calor y energia a pequefia escala
(14).

Reactor de lecho fluidizado burbujeante

El reactor de lecho fluidizado consiste en una mezcla fluida-sélida que exhibe propiedades similares a las de
los fluidos. Estos reactores son los mas favorables para la pirolisis rapida ya que proporcionan una rapida
transferencia de calor, un buen control de la reaccion y del tiempo de residencia del vapor, y un buen contacto
superficial entre el fluido y la fase solida (14).

Proporcionan un buen contacto sélido-gas que favorece la transferencia de calor permitiendo un buen control
de la temperatura. Se calienta rapidamente la biomasa en un ambiente sin oxigeno, descomponiéndose en char,
vapor y gas. La corriente de gas de fluidizacion transporta los componentes de biomasa descompuestos, el char
producido se separa mediante un ciclon y el vapor se enftria rapidamente condensandose en bio-oil. La pir6lisis
en lecho fluidizado burbujeante produce bio-oil del 70 al 75% del peso de la biomasa en base seca. Los
reactores de lecho fluido burbujeante necesitan tamafios de particula de biomasa pequefios (2 - 6 mm) para
obtener altas tasas de calentamiento de biomasa (14).

Reactores de lecho fluidizado circulante

Los lechos fluidizados circulantes tienen caracteristicas similares a los reactores de lecho fluidizado
burbujeantes excepto con tiempos de residencia mas cortos, debida a una mayor velocidad del gas (mayor que
la velocidad terminal), que da lugar a un mayor arrastre de soélidos fuera del lecho que se recirculan a la base
del lecho. El contenido de carbon en el bio-oil serd mayor que en los reactores de lecho fluidizado burbujeante
(14).

Reactor Ablativo

Se crea una alta presion entre una particula de biomasa y una pared de reactor caliente (figura A3). La biomasa
que se desliza contra la pared deja una pelicula liquida que se evapora y sale de la zona de pirolisis, que es la
interfaz entre la biomasa y la pared. Como resultado de una alta transferencia de calor y un corto tiempo de
residencia de gas, se puede obtener un producto liquido que represente el 80 %p del total producido. La
presion entre la biomasa y la pared se crea por medios mecanicos o por fuerza centrifuga. En un sistema
mecanico, la biomasa se presiona contra una placa caliente giratoria (1).

Las ventajas de los reactores ablativos son que el material de alimentacion no requiere una molienda excesiva,
y el proceso permite un tamarfio de particula de biomasa mucho mayor que otros tipos de reactores de pirolisis.
Asi, se pueden utilizar particulas de hasta 20 mm de tamafio en contraste con el tamafio de particula de 2-6 mm
requerido para disefios de lecho fluidizado (14).
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Figura A 3: Esquema reactor ablativo rotativo (40)
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Para la eleccion y disefio de reactores hay que tener en cuenta una serie de claves que se indican en la tabla A2:

REACTOR

Configuracion del reactor

Hay muchas configuraciones desarrolladas, no hay
una tnica solucion

Suministro de calor

Se necesita transferir una gran cantidad de calor

Transferencia de calor

Gas/sélido y/o solido/solido

Limitado por la conductividad de la biomasa.

ACONDICIONAMIENTO DEL PRODUCTO Y COLECCION

Tiempo de residencia de vapor

Critico para quimicos, menos para fuel.

Craqueo secundario

Reduce el producto liquido.

Separacion de carbon

Dificil de vapor o liquido.

Separacion de cenizas

Mas dificil que separar carbon.

Recoleccion de liquidos

Dificil. El mas recomendado es un quench.

Tabla A 2: Consideraciones principales para disefio (29)
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ANEXO 3: PROGRAMA DE CALCULOS
CINETICOS






El programa con la cinética de la reaccion implementada es el siguiente (para calcular el mayor porcentaje de

producto liquido (bio-oil) se recurre a la funcion min/max de la barra de herramientas de EES):

Equations Window

Function oilt(T:t_R)

k10=14300  {s-1}
k20=4,12*10"6
k30=7,37*10%5
k40=3,66"10%4
k50=3,615

E1=88 {kJ/mol}
E2=112
E3=106
E4=75
E5=32
R=8,314475/1000

k1=k10"exp(-E1/(R"T))
k2=k20*exp{-E2/(R*T))
k3=k30"exp(-E3(R*T))
kd=k40"exp(-E4/(R"T))
k5=k50*exp(-E5/(R*T))

GAS=0
OIL=0
CHAR=0

M_oil[0]=0
M _char[0]=0
M_gas[0]=0
M_bio[0]=1

i=1
Repeat

w_bio[i]=-(k1+k2+k3)*"M_bio[i-1]
w_gas[i]=k1™M_bio[i-1]+k4"M_oil[i-1]
w_oil[i]=k2*M_bio[i-1]-(kd +k5 )M _oil[i-1]
w_char[i]=k3*M_bio[i-1]+k5*M_oil[i-1]

M_gas[i]=w_gas[i]t_R
M_oil[i]=w_ail[i]"t_R
M_char[i]=w_char[i]"t_R
M_bio[i]=M_bio[i-1]+w_bio[i]t_R

QIL=0IL+M_oil[i]
BiO=1-M_bia[i]
CHAR=CHAR+M_char[i]
GAS=GAS+M_gas|i]
CONVERSION=100%M_bio[0]-M_bio[i]¥M_bio[0]
i=i+1
Untill CONVERSION<99)
OlILt=0IL
End

MOIL=0ilt(T:t_R)

Find Minimum or Maximum

" Minimize
* Maximize

T
R

[v Show array variables

Method

" Conjugate Directions method
{+ Yariable Metric method

~

r

r

Controls

Max. function call: |1600
Rel. conv. tolerance |1.000E-04

[~ Stop if error occurs

Select 2
independent variables

MOIL

¥ Show array variables

Bounds

x Cancel
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ANEXO 4: FASES DE FLUIDIFICACION






La fluidificacion o fluidizacion es la operacion mediante la cual las particulas solidas adquieren un estado
fluido a través de la suspension en un gas o liquido (27). Toomey y Johnstone (1952) propusieron la teoria de
la fluidizacion en dos fases, la fase en particulas (o emulsion) y la fase burbujeante. La velocidad de flujo a
través de la fase de emulsion es igual a la velocidad de flujo para la fluidizaciébn minima, y el vacio es
esencialmente constante en &,,r. Cualquier flujo superior al requerido para la fluidizacién minima aparece como
burbujas en la fase de burbuja separada (37).

Si un fluido pasa a través de un lecho de particulas finas, con baja velocidad, el fluido simplemente se filtra a
través de los espacios vacios entre las particulas estacionarias (figura A4 a). Se trata de un lecho fijo, donde la
velocidad del gas no supera la velocidad de minima fluidizacion de las particulas, y, en consecuencia, no se
produce fluidizacion de las mismas. Con un aumento de la velocidad, las particulas se separan y unas pocas
vibran y se mueven en regiones restringidas; en ese caso, se trata de un lecho expandido.

A una velocidad mayor, se alcanza un punto en el que todas las particulas estan suspendidas simplemente por
el gas que fluye hacia arriba, que ha alcanzado la velocidad minima de fluidizacién. En este punto, la fuerza de
friccion entre la particula y el fluido equilibra el peso de las particulas, y la caida de presion a través de
cualquier seccion del lecho es igual al peso de fluido y particulas en esa seccion. Se considera que el lecho es
de fluidizacion minima (figura A4 b).

En un sistema liquido-sélido, un aumento en la velocidad de flujo por encima de la fluidizacion minima da
lugar a una expansion del lecho. Las inestabilidades de flujo permanecen pequefias, y la heterogeneidad, o
grandes vacios de liquido, no se observan en condiciones normales. Se denomina lecho homogéneamente
fluidizado, o un lecho fluidizado de forma uniforme (figura A4 c) (27).

Generalmente, los sistemas gas-solido se comportan de manera muy diferente. Con un aumento del caudal
mas alla de la fluidizacion minima, se observan grandes inestabilidades con burbujeo y canalizacion de gas. A
mayores caudales, la agitacion se hace mas violenta. Ademas, el lecho no se expande mucho mas alla de su
volumen con una fluidizacion minima. Tal lecho se denomina lecho fluidizado agregado, un lecho fluidizado
heterogéneo, o un lecho fluidizado burbujeante (figura A4 d). En algunos casos poco usuales, los sistemas
liquido-solido también se comportan como lecho burbujeantes, cuando los solidos son muy densos y estan
fluidizados por liquidos de baja densidad (27).

Fixed bed Minimum Smooth | Bubbling
fluidization fluidization [fluidization

NI NI N
Gas or liquid Gas or liguid Ligui
{iow valocity)
(a) (b) (c) (d)

Figura A 4: Regimenes de fluidizacion en funcion de la velocidad del gas fluidizante I (27).

En los sistemas de gas-solido, las burbujas de gas crecen a medida que se elevan. En el caso de particulas
finas, estas fluyen suavemente hacia abajo por la pared alrededor del vacio creciente del gas. Esto se denomina
slugging, con burbujas axiales (figura A5 a). Para particulas gruesas, la porcion del lecho por encima de la
burbuja es empujada hacia arriba. Las particulas caen de la burbuja, que finalmente se desintegra. Al poco
tiempo se forma otra burbuja, y se repite este movimiento oscilatorio inestable. Esto se denomina una burbuja
plana (figura A5 b). El Slugging es especialmente grave en largos y estrechos lechos fluidizados (27).
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Figura A 5: Regimenes de fluidizacion en funcion de la velocidad del gas fluidizante 11 (27).

Cuando se fluidifican particulas finas a una velocidad de gas suficientemente alto, se supera la velocidad
terminal de los solidos, desaparece la superficie superior del lecho, se aprecia el arrastre. En lugar de burbujas,
se obtiene un movimiento turbulento de aglomerados solidos y de gas de diversos tamafios y formas. Este es el
lecho fluidizado turbulento (figura A5 c). Con un aumento adicional de la velocidad del gas, ocurre un
transporte neumatico de solidos en el lecho (figura AS d), en el que no existen burbujas. Los solidos se
desplazan hasta la salida y no ocupan mas del 10% del lecho (27).

Tanto en la fluidizacion turbulenta, como en las demas fases con velocidades mayores que la terminal, las
grandes cantidades de particulas son arrastradas, lo que impide las operaciones en estado estacionario. Para el
funcionamiento en estado estacionario en estos casos, las particulas arrastradas han de ser recogidas por
ciclones (figura A6 a). A velocidades altas se arrastra un gran porcentaje de solidos, lo que usualmente
requiere el uso de grandes colectores ciclonicos fuera del lecho (figura A6 b) y, posteriormente, se recirculan
estas particulas. Este sistema se llama lecho fluidizado circulante (27).

Bubbling,

turbulent
. Fast
or fluid bed fluidized

Fairly high Very high
gas velocity gas velocity

(@) (b)

Figura A 6: Lechos fluidizados circulantes (27)

A.5.1 Arrastre y elutriacion del lecho fluidizado

Un lecho fluidizado tiene habitualmente dos zonas: una fase de burbujeo denso, que tiene una superficie
superior que la separa de la siguiente fase, una fase superior dispersa en la que la densidad del sélido
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disminuye con la altura. La seccion del recipiente entre la superficie de la fase densa y la salida de la corriente
de gas se denomina fireeboard, y su altura se denomina altura del freeboard (Hy).

Debido a que la densidad de solidos disminuye con la altura en el freeboard, el aumento del freeboard
disminuye el arrastre desde el lecho. Eventualmente, se alcanza una altura de freeboard por encima de la cual
el arrastre no cambia apreciablemente. Esto se denomina transport disengaging height (TDH). Cuando la
corriente de gas sale por encima de TDH, entonces tanto la distribucion de tamafios como la velocidad de
arrastre son casi constantes (27).

Los solidos en el freeboard contienen todo el espectro de tamarfios de particula presentes en el lecho. Las
particulas mas grandes caen de nuevo al lecho. Por lo tanto, la distribucion de tamafios de solidos en la fase
pobre cambia con la altura, y esto se convierte en una zona para la separacion de particulas por tamafio. La
elutriacion se refiere a la separacion o eliminacion de finos de una mezcla, y se produce en menor o mayor
medida en todas las alturas del freeboard (figura A7). A una pequefia Hy, muchas de las particulas mas
grandes son arrastradas por el gas (figura A7). Esto no es asi a mayor H; (27), pues la particulas de mayor
tamafio vuelven a caer.

Con el aumento de la velocidad del gas a través del recipiente, el flujo en el lecho cambia al régimen
turbulento, la demarcacion entre el lecho y la zona libre, o la zona de salpicadura, se vuelve nebulosa y el
arrastre aumenta bruscamente. Un aumento adicional en la velocidad del gas conduce a una fluidizacion
rapida.

anly fines hera, and
only fines are entrained

both fines and
coarse particles here

uncartain

hoidep or density of solids, &

height in lean
phase, zy

holdup or density of solids, 5
(b)
Figura A 7: (a) Freeboard mayor que TDH (b) Freeboard de menor altura (27)

Es importante saber como es que el fieeboard por encima de un lecho fluidizado gas-soélido burbujeante
contiene solidos, mientras que los lechos solidos liquidos fluidizados suavemente no lo hacen, con la
excepcion de los finos que se estan elutriando desde la base del lecho. Las burbujas que se rompen en la
superficie del lecho lanzan solidos hacia el freeboard. Esto funciona de tres maneras posibles (figura AS8):

1- Como la presion de las burbujas es mas alta que la presion de la superficie del lecho, "explotan” al llegar a
la superficie, impulsando los solidos rapidamente hacia el freeboard (figura A8a).
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2- Como las burbujas pueden subir mucho mas rapidamente que el medio circundante, este material se puede
lanzar como un agregado en el freeboard (figura A8b).

3- Finalmente, cuando dos burbujas se unen al romperse la superficie del lecho, se observa una expulsion
especialmente enérgica de los solidos de la estela de la burbuja arrastrada hacia el freeboard (figura A8c).

N clump K\s i

of solids

very energetic
ejection

higher pv"?ssum

; ,'- N % ing bubble
wake

solids

very high pressure.—
far down in the bed

wake of the
trailing bubble

(a) (b) (©)
Figura A8: Llegada de solidos al fireeboard (27)
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ANEXO 5: LECHO BURBUJEANTE (BFB)






El disefio que se realiza a continuacion, sirve para tener un orden de magnitud de la region mas densa a tener
en cuenta en el disefio del reactor de lecho fluidizado circulante.

Asimismo, se tomaran dichos calculos como base para el disefio de la caldera de lecho fluidizado, donde tiene
lugar la combustion, del char.

En lo relativo al disefio del reactor de pirolisis, se toma como condiciones de operacion la temperatura
obtenida como optima en el apartado de cinética de reaccion y los siguientes datos de partida (28):

- Diametro medio de la arena fluidizante: d,, = 460 um

- Densidad de la arena fluidizante: p; = 2600 kg/m3

- Esfericidad de las particulas de arena: g = 0,75

- Condiciones de operacion: 1 bar y 552°C (Apartado 3.7)
- Qas fluidizante: nitrégeno

Se desprecia la masa y la granulometria de la biomasa, puesto que el porcentaje en masa respecto a la arena
fluidizante es bastante menor, como se ha visto en el disefio fluidodinamico del reactor de lecho fluidizado
circulante.

El calculo de la velocidad de minima fluidizacion se realiza a través del nimero de Reynolds:

d
Repy = % Ec. A4.1
Ar
Remy = 1400+5.22 Ar05 Ec. A4.2

Donde 4 es la viscosidad dindmica del gas y Ar el n® de Arquimedes:

_dj ps(ps—pg)a

Ar
Kg

Ec. A4.3

A partir de dicha velocidad de fluidizacion minima la pérdida de carga se mantiene constante con la velocidad
(figura A9), hasta llegar a la velocidad terminal.

Fixed | Fluidized | Entrained
Bed Bed i Flow
I A 1
i i
AP | I
| i
| |
| |
U ¢ U,
U

Figura A 9: Representacion de la pérdida de carga frente la velocidad superficial (U)

La velocidad U se estima en funcion de la fase de fluidizacion en la que se disefie el lecho fluidizado. En este
caso, al tratarse de un lecho burbujeante debe estar entre la velocidad minima de fluidizacion y la terminal, no
mayor que la terminal para que no se de el fenomeno de elutriacion (Anexo 4).

Pérdida de presion: App = H( = &)(ps — pg)g Ec. A44
&: Porosidad del lecho.

H: Altura del lecho.
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g: gravedad 9,81 m/s?.

A una velocidad superior a la velocidad terminal (1), las particulas individuales abandonan el reactor. En este
caso, ni la biomasa ni la arena fluidizante alcanzan tal velocidad, puesto que la biomasa tiene un diametro igual
o superior a la arena. La biomasa se introduce con un tamafio de 0,1 a 6 mm al reactor (28). Para el calculo de
la velocidad terminal se recurre a la grafica que enfrenta u; y d,, en funcion de ¢ (figura A.10).

Conociendo ¢, y dj, se puede calcular u; y, de ésta, u,:

1
Pg(Ps_Pg)g 3
dy, =d,|———— Ec. A5
14 14 uz
100 == I o - — ; T ——— 3
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| PP el |
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Figura A 10: Grafica que enfrenta u; y d;, en funcion de ¢ (27)
2 1/3
* 9
Ui = Uy (” (ropa)d ) Ec. A4.6

La velocidad de operacion en la fase de burbujeo debe encontrarse entre la velocidad minima de fluidizacion y

la terminal, para que la pérdida de carga sea constante y las particulas de arena no permanezcan en la base del
lecho ni abandonen el reactor.

De esta forma, se obtienen como primeros resultados los que aparecen en la Tabla A4.

U (MS) ug (m/s)
0,1254 3,352

Ar Reps Re;

763 0,6493 17,36

Tabla A 3: Resultados

Para calcular la porosidad del lecho en estado de minima fluidizacion (&p,f), se recurre a la ecuacion A4.7,
donde se conocen todos los parametros que aparecen:
150(1—&ms)Re 1.75Re
Ar = (1—emy)Rems + mf Ec. A4.7

grSnf b3 grSnf ds

Esta ecuacion A4.7 es resultado de la combinacion de la ecuacion A4.4 y la ecuacion de Ergun.

Para calcular el resto de parametros caracteristicos hay que dar un valor al diametro del reactor. Para ello, se
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basa en los valores tipicos de plantas pilotos expuestos en el libro de Kunii y Levenspiel (27), tales como
D = 0,05 — 0,38 m, de donde se han extraido las siguientes formulas empleadas. Por tanto se decide asignar
el valor de 0,2 metros al didmetro (D), puesto que las correlaciones siguientes estan sujetas a la restriccion de
un didmetro menor de 1 metro (D<I1m).

Sabiendo el valor del diametro se puede conocer el valor de la altura. Para el calculo de la altura del lecho (H)
(figura A6) se usa la correlacion de Baeyens y Gerdarlt (27), sujeta a una serie de restricciones, tales como:
D =0,05—-0,30m,p, =08—28kg/m3y d, = 55 — 3380 pum. En este caso se cumplen todas ellas.

H =60 - D175 Ec. A4.8

Con estos datos se puede calcular el didmetro maximo (dpy,) y el didmetro medio de estas (d},) de las burbujas
que se forman en el lecho:

0.4
dyy = 0,65 (%Dz(uo - umf)) Ec. A4.9

_ H
Aom—dp _ =035 Ec. A4.10
dpm—Adpo

siendo dj, el tamaiio inicial de las burbujas, formadas una vez que el gas pasa por la placa distruidora:

dyo = 0,376 (g — Upy)” Ec. Ad.11

Para solidos del tipo B y D (Gerdarlt): s = upp. Siendo uy, la velocidad méxima de las burbujas. La
velocidad media de las burbujas (U, ) se obtiene:

w, = 1,6 ((uo — Upys) + 1,13 dg's) D35 4y, Ec. Ad12
Upew = 0,71 g dp Ec. Ad.13

donde up(cm/s) es la velocidad de una burbuja aislada.

En las ecuaciones A4.14 y A4.15, se usan unidades del sistema internacional.

Para el célculo de la fraccion de las burbujas formadas que ocupan el lecho (g5) y la altura en estado de
minima fluidizacion (Hp,f) (figura A11) se establece un sistema de ecuaciones (Ec A4.14 — A4.15)

__ H-Hyy ~ Uo—Umf

€p — Ec. A4.14

up
(1—-¢e)=0—ep)(1—&py) Ec. A4.15

En la resolucion de la ecuacion A4.14 se va a imponer un valor de la velocidad de fluidizacion de salida del
gas fluidizante (uy) mayor que el de la velocidad de fluidizacion minima, aunque alejado de la velocidad
terminal.

’ Area=A

= L4

Figura A 11: El gas fluye en un lecho fluidizado
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Se obtiene de esta forma los siguientes resultados:

Ems = 0,4893 H=10,98m
e =0,7256 Uy =0,5m/s dp =0,1043m
eg = 0,4627 up = 0,8097 m/s dpm = 0,1131m
Apy, = 6744 Pa Upe = 0,720m/s dpo = 0,05277 m

Puesto que la velocidad de disefio (ug) estd comprendida entre la de minima fluidizacion y la terminal la
pérdida de carga sera constante (figura A9), por lo que esa pérdida de carga solo sera valida para la fase
burbujeante. La masa de arena que se encuentran en el lecho (W;):

Wy =H(pp A: (1 —¢€)) Ec. A.16
Se obtiene asi: W, = 12,15 kg
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ANEXO 6: SISTEMA DE CONDENSADO






Se ha seleccionado un sistema de condensado de contacto directo basado en una torre de pulverizacion, para
facilitar una condensacion mas rapida y evitar el craqueo secundario del gas condensable. El problema que se
presenta para disefiar este equipo es el desconocimiento de muchos de los datos requeridos, por lo que no se
puede resolver el problema, por tanto se dejan plasmada las ecuaciones de balances de masa, balances de
energia y tranferencia de calor. En la figura A.12 se representa el disefio elegido.

BIO-OIL
(recirculado para GAS NO
pulverizar) CONDENSABLE

GAS NO CONDENSABLE
+ GAS CONDENSABLE

GAS NO CONDENSABLE
+ GAS CONDENSABLE

-

e

SISTEMA DE INTERCAMBIADOR
CONDENSACION AGUA-VAPOR
(QUENCH)

BIO-OIL BIO-OIL

BIO-OIL
PRODUCTO
Figura A 12: Esquema torre quench

En el sistema de condensacion quench de contacto directo, condensa una parte de los gases condensables de la
corriente 1 que entra a la torre de pulverizacion, mientras que los no condensables y la fraccion de
condensables que no ha pasado a estado liquido, bajan de temperatura. El bio-oil pulverizado hace que
condense parte de los gases condensables, puesto que estos le ceden el calor, es decir, el bio-oil recolectado al
final de la torre serd de mayor temperatura que el inicialmente pulverizado, que se encuentra a unos 30°C. El
gas condensard a una temperatura de 89°C.

my +my =m, +mgy Ec. AS.1
AHy + AH, + AH;f = AH, + AH;  Ec. A5.2
donde:
Cp,: Calor especifico medio de la corriente i.
Cp,gc: Calor especifico medio de la corriente gaseosa i de los gases condensables.
Cp.ene: Calor especifico medio de la corriente gaseosa i de los gases no condensables.
%condensado : fraccion masica que condensa en el primer condensador.

m;: Caudales mésicos.
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El calor que cede la corriente gaseosa al condensarse una fraccion y bajar su temperatura:
Qfraccién cona = (Mage - Yocondensado,) - Cpige - (Ty — Te) + (my, - %condensado, ) - Ahgy
+(my,. - Yocondensado,) - Cpy - (T, — T,) Ec. A5.3
El calor que cede la corriente gaseosa condensable para bajar su temperatura y salir por la corriente 3:
Qfraccion no condens =
=my,, - (1 — %condensado,) - Cpygc - (Ty —T3)  Ec. A5.4
Mzce = My, - (1 — %condensado;)  Ec. AS.5
El calor que cede la corriente gaseosa no condensable para bajar su temperatura y salir por la corriente 3:

Q no cona = Micne * Cpigne - (Th — T3) Ec. A5.6

En la corriente 1 se ha diferenciado el caudal masico no condensable, el condensable que pasa a liquido en la
corriente 2 y el condensable que sigue gaseoso en la corriente 3, y sale a una temperatura desconocida.

Existiran pérdidas de calor (Qpgraidas), Incluso con el aislamiento.

eracci(’)n cond T eracci(m nocond T Q no cond =
= Qout pulverizado T Qpérdidas Ec. A5.7
Qoit pulverizado — Ma * Cpy - (T —Ty) Ec. A5.8

En el intercambiador de calor aguas abajo de la torre de pulverizacion, intercambian la corriente 3, y el agua de
refrigeracion. Si se realiza de nuevo un balance energético y masico, aunque se conoce la temperatura de
entrada del agua (~20°C), se desconoce el resto de temperaturas. Se sabe que la corriente 5, compuesta en su
totalidad por bio-oil, debe de estar a una temperatura menor a la de condensacion.

El agua subira de temperatura a su salida:
Qagua = Magua * Cpagua ' (Tagua out — Tagua in) Ec. A5.9

donde Qggyq es €l calor que gana el agua al paso por el intercambiador, Mgy, €s €l caudal de agua que pasa
por dicho intercambiador, Cpggyq €s €l calor especifico del agua, Tggyq our €8 la temperatura del agua a la
saliday Tggyuq in €s la temperatura del agua a la entrada.

El calor que cede la corriente gaseosa condensable para bajar su temperatura hasta la temperatura de
condensacion, condensar, bajar su temperatura de nuevo y salir por la corriente 5:

eraccién condens3 — M3¢GC * CP3GC : (T3 - Tc) + M3 - Ahcf

+mzge - Cps - (T, — Ts) Ec. A5.10
Cps = Cp, Ec. A5.11
M3ene = Migne = Me Ec. A5.12

El calor que cede la corriente gaseosa no condensable para bajar su temperatura y salir por la corriente 6:

Q no condens3 = M3ene Cpsene - (T3 —Tg)  Ec. AS.13

El intercambiador elegido es de carcasa y tubos, con el objetivo de que la condensacion se realice sobre los
tubos por donde circula el agua. Estos tubos son cilindricos, al igual que carcasa.

Qintercambiador = U - A- DTLM Ec. A5.14

donde Qintercambiador €S €l calor transferido en el intercambiador, U es el coeficiente global de transferencia,
A el area de trasferencia y DT LM la diferencia logaritmica media de temperaturas.

Qintercambiador Qagua = Qno condens3 T eraccic’m condens3 Ec. A5.15
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DTLM = (Tgas in_Tugua out)_(Tgas out)‘Tagua in) Ec. A5.16

In( fgas in~Tagua out
Tgas out~Tagua in

T2 gases entrada T2 gases salida

 p [ —
e CONTRACORRIENTE e

T2 agua salida

INTERCAMBIADOR

T2 agua entrada

Figura A 13: Esquema intercambiador

Se supone que la temperatura de los gases no condensados de salida y el liquido condensado de salida es de
igual temperatura, simplicando asi la ecuacion A5.13.

1 1 In(re /1) 1
UvA hintAint 21l kmaterial hextAext

Ec. A5.17

donde h,yt ¥ hine son los coeficientes convectivos de los fluidos que circulan por el exterior y por el interior
de los tubos, respectivamente, y Ky qteriqr €l coeficiente de conduccion del material de los tubos, siendo 7, y
1; el radio exterior e interior del tubo, respectivamente.

Finalmente, se juntan el bio-oil condensado en la torre quench y en el intercambiador con agua, y este
producto liquido pasa primero por un filtro de malla de acero inoxidable para retener las particulas solidas
(char) que queden y, seguidamente, por un filtro coalescente. Del producto obtenido un porcentaje de 5-30%
se destina a ser pulverizado sobre la corriente de gas 1.

Filtros

- De malla de acero inoxidable: tiene como fin separar algin solido que no haya sido separado por el
ciclon y esté en el bio-oil (figura 51). Aunque no se ha podido disefiar la torre de condensacion se
presenta las medidas disponibles que podrian servir para este disefio.

Medidas disponibles en milimetros (mm)* ] 3
4 | B
¥ Filtros vela de acero inoxidable AISI316L I
D=@ext (mm) d=@int (mm) L (mm) o | e
= | =
95 6.4 457 e ' B
10 6 300 2 | i
i :
12,7 9,5 457 od
14 1 270 oD
15,9 12,7 457 Designacién
17 12 270 Un filtro vela sinterizado AmesPore® de acero
19 61 135 noxidable AlSI 3161 con una eficiencia filtrante de 2
um, con medidas @ exterior de 20 mm, @ interior d
20 o 270 16 mm v longitud de 250 mm, se designa como:
AmesPore® $52 C-20-16-250
NOTA: Tolerancia segtin DIN 1SO 2768v ndica filtro vela)
* Es posible fabricar otras medidas bajo demanda

Figura A 14: Filtros acero inoxidable (47)
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- Coalescente (48): para separar, si existiera, algunas gotas de liquido, o se haya transportado gas con la
corriente de liquido (figura 52).

Filtros de CARTUCHOS COALESCENTES

Empleo: Estédn destinados a la separacién o captura de particulas liquidas muy pequenas en fluidos:
Gotas de agua o aceite en gases / Gotas de agua (neblinas) en aceite, las cuales cuando alcanzan el
tamano adecuado se desprenden por gravedad (coalescencia).

Rango: El tamario de las particulas liquidas a separar es el principal factor en el disefio del medio
filtrante. Los tamarios de las fibras y los poros del medio filtrante son similares a los de las particulas
a separar. El medio filtrante se disefia para retener o capturar las particulas:

= 100 % mayores de 1 micra u Cartuchos coalescentes

n 99 % entre 0,3 y 1 micra

n 99,9 % menores de 0,3 micras

La eficiencia de separacion total de un filtro de cartucho coalescente es del 99,9 %
Fundamentos:

En el filtro coalescente tienen lugar tres mecanismos de captura de las particulas:

m Interceptacion directa: Las particulas que pasan cerca de una fibra del medio filtrante a una
distancia menor que su radio, las captura la fibra.

» Inercia de impacto: Las particulas entre 0,6 y 3 micras chocan contra las fibras, quedan
adheridas formando una pelicula que moja las fibras.

n Difusién: Las particulas menores de 0,6 micras tienen un movimiento transversal al sentido del
flujo. Su tamano aparente es similar al de gotas con un diametro igual al de su desplazamiento. El
desplazamiento aumenta a medida que el tamafo de las particulas disminuye. En consecuencia,
la captura de los tamanos inferiores a 1 micra tiene la eficiencia del 99.9 9.

Los mecanismos indicados tienen lugar cuando la velocidad del gas a través del cartucho es la adecuada
y constante. Puesto que la velocidad a través del cartucho es laminar la A P en el filtro es pequena.

Figura A 15: Filtro coalescente (48)
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