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RESUMEN

En el proceso de gasificacion de biomasa en lecho fluidizado (GLF) existen, al menos,
tres inconvenientes basicos que limitan la comercializacion del proceso: (1) la baja eficiencia ener-
gética debida a la relativamente baja conversion del combustible, (2) el alto contenido en alquitra-
nes del gas (para algunas aplicaciones) y (3) el alto precio de la biomasa. El presente trabajo se
centra en el estudio experimental de diversas medidas, encaminadas a mejorar los inconvenientes
anteriores, mediante su estudio experimental en una planta piloto de GLF burbujeante a presion
atmosférica de 100 kW

En primer lugar, se ha estudiado la optimizacion del proceso usando diversos agentes
gasificantes: aire, mezclas aire-vapor y aire enriquecido-vapor. En particular, se ha investigado la
influencia de la proporcion vapor/biomasa y de la concentracion de oxigeno en el aire enriquecido
(hasta el 40% en volumen, limite para ser producido mediante membranas) con el objetivo de
mejorar la eficiencia del proceso respecto a la gasificacion con aire. El ajuste 6ptimo de mezclas
aire enriquecido-vapor permite alcanzar hasta un 70% de eficiencia y un 97% de conversion de
carbono, valores sustancialmente mayores que los obtenidos con aire, del 57% y el 89%, respecti-
vamente. La operacion de un GLF operando bajo este concepto permitiria incrementar sustan-
cialmente el rendimiento de la instalacidn, sin sufrir una penalizacion significativa de los costes de
produccion.

En segundo lugar, se ha estudiado experimentalmente el efecto de varias medidas pri-
marias sobre la cantidad y naturaleza de los alquitranes en el gas generado en un GLF, en particu-
lar, la inyeccién de aire secundario y el uso de aditivos dentro del lecho (alimina y cal). Se ha
concluido que el uso de aire secundario es una medida de interés a bajos valores del factor de aire
(<0,3): se reduce un 19% la concentracion de alquitrén total y un 30% los compuestos solubles en
agua (principalmente fenoles); sin embargo, la fraccion de alquitranes pesados en el gas crece
ligeramente. El uso de cal en el lecho reduce a la mitad la concentracion total de alquitran, mien-
tras que la reduccion efectiva observada para la alimina es solo del 25%. Solo en el caso de la cal
se ha observado una reduccion de la concentracion de alquitranes solubles en agua. El valor
minimo del punto de rocio alcanzado en el mejor de los casos es de 155 °C, por lo que el uso de
estas medidas debe ser complementario, pero no sustituye, a un tratamiento secundario de lim-
pieza del gas.

Finalmente, se ha evaluado la viabilidad técnica de la gasificacion de tres residuos en
lecho fluidizado: harinas carnicas, orujillo de aceitunas y lodos de depuradora secos, motivado por
la ventaja que supone utilizar combustibles de bajo coste (incluso negativo). Los resultados de-
muestran que el gas obtenido durante la gasificacién de harina carnica tiene un poder calorifico
muy bajo (inferior a 3,7 MJ/Nm3) aunque la conversion de carbdn alcanzada es cercana al 100%.
El orujillo genera un gas de buena calidad (poder calorifico inferior entre 5 y 6 MJ/Nm?3), pero su
tendencia a la aglomeracion es elevada. Por ultimo, los lodos de depuradora, a pesar de ser un
atractivo combustible por su gran disponibilidad, es un residuo dificil de procesar, debido al alto



contenido en cenizas, presentando severos problemas de defluidizacion del lecho asi como una
baja eficiencia (35-60%), esta ultima causada por la baja conversion alcanzada del combustible,
debido a la necesidad de extraccion de una gran cantidad de material del lecho para mantener
estable la operacion.

Aunque las expectativas econdmicas deben ser evaluadas caso por caso, el presente
trabajo sugiere ya el interés que resultaria de la co-gasificacion de harinas carnicas con orujillo, y
la de lodos como material de apoyo con biomasas con bajo contenido en cenizas, presentando
varias medidas encaminadas a resolver los inconvenientes especificos para el procesamiento
adecuado de cada residuo.



ABSTRACT

The commercialisation of biomass fluidised bed gasification (FBG) processes faces three
basic drawbacks: (1) low energetic efficiency due to relatively low fuel conversion, (2) the high tar
content of gas (in some applications) and (3) the high price of biomass. This study focuses on
various measures intended to overcome these drawbacks through experimental research in an
atmospheric pressure bubbling fluidised bed biomass gasification pilot plant of 100 kWin.

Firstly, research was conducted into optimising the process using various gasifying
agents: air, mixtures of air-steam and enriched air-steam. To improve the efficiency of air gasifica-
tion, particular attention was paid to the effect of the steam/biomass ratio and the concentration of
oxygen in the enriched air (up to 40%, in volume, the upper limit for it to be produced through
membranes). The optimal adjustment of enriched air/steam mixtures allows efficiency as high as
70% with 97% carbon conversion: substantially higher values than those obtained with air (57%
and 89% respectively). A FBG operating in this way would substantially increase the facility's yield,
without a significant impact on production costs.

Secondly, experimental research was conducted into the effect of various primary meas-
ures relating to the quantity and nature of the tar in the gas generated in a FBG: particularly, sec-
ondary air injection and the use of additives within the bed (alumina and lime). The use of secon-
dary air was found to be interesting at a low air factor (<0.3) giving a 19% reduction in the overall
concentration of tar and 30% for water-soluble compounds (principally phenols). However, the
proportion of heavy tars in the gas rose slightly. The use of lime in the bed halved the overall con-
centration of tar, whereas the actual reduction observed with alumina was only 25%. Only with lime
was a reduction in the concentration of water-soluble tars observed. The minimum dew point at-
tained in the best of cases is 155 °C. This means that the use of these measures must be comple-
mentary to secondary gas treatment, and not a substitute.

Finally, the technical viability of gasifying three waste residues in the fluidised bed was
assessed, meat and bone-meal (MBM), waste from the olive-oil industry (orujillo) and dry sewage
sludge (DSS), to establish the benefits deriving from the use of low (and even negative) cost fuels.
The results demonstrated that the gas obtained during gasification of MBM has a very low heating
value (less than 3.7 MJ/Nm3), while carbon conversion is close to 100%. Orujillo generates a high
quality gas (lower heating value between 5 and 6 MJ/Nm3), but it has a strong agglomeration ten-
dency. Finally, although DSS is an attractive fuel due to its wide availability, it is a difficult waste to
process, given its high ash content. This causes serious defluidisation problems in the bed. Its
efficiency is also low (35-60%) due to the low fuel conversion rate. This is because a large quantity
of material needs to be extracted from the bed in order to maintain steady-state operation. Al-
though economic expectations should be assessed on a case by case basis, this study suggests
the value of co-gasification of MBM with olive-oil waste and DSS as a supporting material with
biomass material of low ash content. It proposes various measures designed to overcome the
drawbacks in the proper processing of each type of waste.
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SUMMARY

INTRODUCTION

Gasification is an important way of converting waste and biomass materials into useful
gas products: fuel gas for co-firing in existing boilers and, when sufficiently cleaned, gas for en-
gines and turbines generating electricity, and raw gas for the production of fuels or chemicals.
Gasification of biomass and waste in fluidised bed (FB) has advantages, as FBs can be scaled up
to medium and large capacity, and can overcome problems found on a smaller scale, typically
related to fixed-bed designs [Kurkela, 2004].

The gasification efficiency of a FB may be limited if part of the fuel energy remains in the
char and, in cold gas applications, if the sensible heat of the gas cannot be recovered. In addition,
if the temperature in the gasifier is not sufficiently elevated, the tar in the product gas can make the
process technically and economically unfeasible.

The first process occurring in a FB gasifier (FBG) is drying and devolatilisation, where the
biomass is decomposed into char, tar and volatiles. After primary decomposition, a variety of gas-
gas and gas-solid reactions take place, such as secondary pyrolysis. The tar may be reformed,
oxidised and cracked yielding light gas and, under some conditions, aromatisation, yielding heavy
tar and soot. The tar decomposition can be catalysed by solids added to the bed (dolomite, lime-
stone, etc) or simply on the carbonaceous surfaces of the char. The light hydrocarbons and other
combustible gases may react with Oz and the char with Oz, CO2, H20, and Ha.

Under normal operating condition in a FBG, volatiles conversion is rapid so the Oz is
consumed preferentially by volatiles. Moreover, the rate of char gasification with H.0 and COz is
typically two orders of magnitude lower than with O2. As result, relatively low carbon conversion in
FBs is achieved. The low temperature of the gasifier, in addition, slows the tar conversion process
with a significant level of tar in the outlet gas.

Increasing char conversion in FB and reducing the tar content in the gas have therefore
been identified as decisive factors for the efficient operation of biomass FB gasification plants.
Cost-effective and operational measures should then be taken to offset these two drawbacks. This
is the focus of this study: to investigate several cost-effective measures to increase the efficiency of
the process. Three major concepts are investigated: (1) gasification with different mixtures of air,
steam and oxygen as a gasification agent, achievable at low cost, (2) cost-effective primary meas-
ures for tar reduction by secondary air injection and the use of cheap catalysts in-bed, and (3)
waste gasification, to assess the benefits of using alternative fuels other than wood-based bio-
mass. These topics are briefly discussed below and highlight the focus of this study.
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Role of the gasification agent

In air gasification, the composition of the gas is affected by a high level of dilution as a
result of air-borne nitrogen, yielding a gas with a low heating value, i.e., 4-6 MJ/Nm3 [Narvaez,
1996]. Using steam to produce a gas with a medium heating value, 9-13 MJ/Nm3, has proven to be
effective [Walawender, 1985], [Herguido, 1992], [Franco, 2003] but a considerable amount of heat
has to be supplied to the gasifier. Steam gasification, however, is a more complex process, in
particular, the heat supply to the reactor. Two different concepts have been developed for steam
gasification: steam-oxygen mixtures [Wang, 1992], [Gil, 1999] and indirect gasification based on
twin-bed reactors [Babu, 2006]. Indirect gasification is based on separating the gasification and
combustion stages into two different chambers. Heating for the steam gasification process is gen-
erated in the combustion chamber, where the char is burnt using air. Heat transfer is achieved by
circulating a bed material between the two reactors. This concept makes it possible steam gasifica-
tion without the need for pure oxygen (only air is used), producing a gas with a medium heating
value. This technology has already achieved semi-commercial status. In steam-oxygen gasifica-
tion, the heat is provided by partial oxidation of the fuel with oxygen. This concept has been exten-
sively tested at laboratory scale, although the high cost of pure oxygen makes this process eco-
nomically unfeasible.

In this study the direct gasification with steam using enriched air has been investigated:
the essential idea behind the concept is to maintain the temperature at a high enough level without
raising costs excessively.

Tar formation during biomass gasification for electricity production

The efficient removal of tar still remains the main technical barrier for successful com-
mercialisation of biomass gasification technologies. Tar removal/conversion technologies can be
broadly divided into two approaches; gas cleaning downstream from the gasifier (secondary meth-
ods), and treatments within the gasifier (primary methods). Although secondary methods are
proven to be effective, treatments within the gasifier are nowadays receiving significant attention
since they may eliminate the need for expensive downstream cleanup [Kiel, 2004].

The different approaches to primary treatment are [Devi, 2003]: proper selection of oper-
ating parameters; the use of bed additives/catalysts; and modifications to the gasifier. The main
operating parameters that can be optimised are the temperature and its distribution in the bed and
freeboard by modifying the stoichiometric ratio, the steam/biomass ratio, and the gas and solid
residence time. There is potential for using some active bed additives such as dolomite, olivine,
limestone, etc. inside the gasifier [Simell, 1992], [Orio, 1997], [Delgado, 1997], [Rapagna, 1998],
[Corella, 1999], [Rapagna, 2000], [Corella, 2004b], [Manya, 2005]. Modification of the reactor can
improve the quality of the product gas. For instance, the concepts of two-stage gasification [Bui,
1994], [Fercher, 1998], [Henriksen, 2006] and gasification agent distribution such as secondary air
injection [Kurkela, 1992], [Narvaez, 1996], [Pan, 1999] have been demonstrated to be effective in
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some scenarios. The present study investigates the separate effects of secondary air injection in
the freeboard and the use of two additives (lime and alumina).

Gasification of waste for electricity and heat production

Production costs could be lowered by utilising cheap fuels like residues and wastes.
However, waste often contains a considerable amount of ash, nitrogen, chlorine and sulphur. In the
gasifier these species are principally converted into NHs, HCN, HCI and H2S. These compounds
must be removed during cleaning of the product gas. The benefits of the low price of waste should
outweigh the extra costs of cleaning the gas [van Paasen, 2006] and difficulties associated with
operation, such as agglomeration and sintering [van der Drift, 1999], [Bartels, 2008]. The cost-
effectiveness of the process depends also on the quality of both the ash generated. Establishing
ash recycling options is therefore essential for the overall feasibility of the process. This study has
made a technological investigation into the gasification of three potentially interesting waste prod-
ucts, including meat and bone meal (MBM), waste from the olive oil industry (orujillo) and dried
sewage sludge (DSS).

SUMMARY OF OBJECTIVES

The overall aim of this thesis work is to technically a variety of potentially cost-effective
actions for optimisation of direct fluidised bed gasification of biomass. The main three partial objec-
tives are:

1. To study different gasifying agents (air, air-steam and enriched air-steam) to assess the
improvement of process efficiency with an acceptable increase in costs.

2. To study the effect of additives addition and secondary air injection on tar reduction dur-
ing FBG. The characterisations derived are based on the total tar concentration (gravim-
etric tar) as well as on the nature of the tars.

3. To assess the FB gasification of by-products and wastes. The fuels tested include meat
and bone meal (MBM), waste from olive oil processing (orujillo), and dried sewage
sludge (DSS).

EXPERIMENTAL

Gasification trials were conducted on a pilot-scale gasifier designed to process up to 100
kWi of solid biomass and waste (figure S-1). The reactor is a bubbling fluidised bed with two
zones: the bed (measuring 150 mm in diameter and 1.40m in length) and the freeboard (measuring
250 mm in diameter and 2.15 m in length). The system is equipped with a 45 kW, electrical fur-
nace, completely covering both the reactor and freeboard.
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The fuel is injected at the bottom of the gasifier, where the pressure is slightly positive. To
avoid the backflow of hot gases, the feed system consists of two hoppers, with two knife valves
between them and pressurised by connexion with primary air. There are also two screws: the
feeder screw placed immediately after the metering hopper and controlled by a variable-frequency
driver and the high-speed water-cooled injection screw. This second screw prevents pyrolysis of
the biomass prior to its injection into the reactor.

Three different gasifying agents are fed into the facility: air, steam and oxygen. An elec-
trical resistance of 1 kWe is installed in the air line to preheat the air to about 200 °C. The steam is
generated close to saturation conditions (105-120 °C) by a 30 kWk electrical boiler with a maximum
throughput of 45 kg/h. The oxygen plant comprises eight 10-m3 oxygen bottles, permitting the
production of up to 10 Nm?/h with purity in excess of 99%. The hot air, the saturated steam and the
oxygen are brought into contact and preheated up to 550 °C, in a 7 kWe electrical heater before
passing into the plenum. Secondary air could also be fed to the reactor in the freeboard.

OUTLET
GAS

HEATING ELEMENTS - ISOLATION BLANKET

CHIMNEY

GASIFIER

COMBUSTION
CHAMBER

45kWe FURNACE

SECONDARY AR
HOPPERS

;

-
i 5 T
i PREHEATERS
SCREW

ASHTRAY

PROPANE

WATER
OXYGEN

BOTTLES STEAM

GENERATOR

Figure S-1. Layout of the FBG pilot plant

The gas leaving the freeboard section passes through two cyclones, in series, collecting
entrained particles. Char, ash, additive and inert bed material particles are collected in bins placed
under the cyclones, under the system used to extract ash from the bed bottom and under the over-
flow. After each test, these bins are sampled and analysed.

The gas sampling point is located downstream from the cyclones. The sampling line is
electrically heated to avoid condensation of organic compounds within the probe. The composition
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of the gas produced is measured continuously (CO, COz, CHs, Hz, and Oz) by an online analyzer.
Tars, light hydrocarbons, particles, moisture, NHs, HCN, H2S and HCI are sampled and measured
discontinuously. After leaving the analysis section, the product gas enters a post-combustion
chamber, operating at temperatures of up to 900 °C. All the pipes between the gasifier and the
combustion chamber are maintained at a temperature of over 400 °C by heating elements and
insulation blankets.

One significant aspect of the tests presented in this study is that they were conducted
almost adiabatically: the heating system was controlled to provide the right amount of heat to com-
pensate for heat loss. This is achieved by keeping the fumace temperature slightly lower (5-10 °C)
than the temperature inside the reactor.

At the beginning of each test, a batch of bed material (around 8 kg) is added to the reac-
tor. The bed is heated with the hot air and the electric furnace. The bed and the freeboard are
rapidly heated to approximately 700 °C. A longer period is needed, however, before starting the
biomass feed, in order to avoid tar deposition on the pipes between the cyclones and the combus-
tion chamber. Once the temperature upstream of the combustion chamber rises above 300 °C, the
plant is considered ready to receive biomass. Fuel is then fed slowly into the reactor. In these
conditions of oxygen excess, the biomass is completely oxidised and the reactor is rapidly heated
to the desired process temperature. From the outset, a computer-based data acquisition system
monitories and records the temperatures, pressure, gas composition, power supplied to the heating
equipment and the flow rates of the gas and solids.

The transition from combustion to gasification is made by increasing the biomass flow
rate to decrease the air-to-biomass ratio. In steam-air tests, the steam is added when an air-blown
steady-state condition has been established. The mixture of steam and air is heated in a preheater
and then fed to the gasifier. During operation with enriched air, after the air-steam process condi-
tion is stable, the oxygen is added to the steam before mixing with the air, and the flow rate is
reduced to an appropriate value to obtain the desired level of oxygen in the final mixture. The final
air-steam-oxygen mixture is heated in the preheater to the process temperature. In all the tests, the
operation is finalised after several hours in steady-state operation, taking an offline gas sample and
combusting the remaining char in the bed.

In the experiments, ofite was used as the bed material. It is a sub-volcanic rock com-
posed mainly of feldspar, pyroxene and limestone, with formula (Ca,Mg,Fe,Ti,Al)2(SiAl)20s. In the
tests focusing on tar removal using additives, limestone and alumina were used in some tests as
in-bed additives. The batch of material consisted of 50% (w) ofite and 50% additive.

Four types of fuels were used: wood pellets; MBM pellets; orujillo; and DSS. Wood pel-

lets were used to investigate the gasifying agent and the use of primary measures for tar reduction,
while MBM, orujillo and DSS were used in a technical assessment of waste FB gasification.
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RESULTS
Effect of the gasifying agent

The effect of steam and oxygen concentration on the gasification process was studied
experimentally, using wood fuel. The experimental program consisted of tests with air, air-steam
mixtures and air-oxygen-steam mixtures. The oxygen concentration in the enriched air was set at
30, 35 and 40% (v/v). The decision to use a higher oxygen purity of 40% was taken because the
concentration can be produced with commercial air separators based on membrane technologies.

Three levels of stoichiometric ratio, SR, and steam-to-biomass ratio, SBR, (high, medium
and low) were tested in air-steam gasification to assess the effect of steam on the main gasification
variables. The addition of low-quality steam in autothermal gasification lowers the bed temperature
but increases the steam concentration in the bed; therefore, a compromise occurs between these
two opposing effects. The results show an increase in gasification efficiency from 57% (air) up to
65% and, in carbon conversion, from 89% up to 92%.

In the enriched air-steam experiments, two different levels of SR and SBR were tested
(high and low), in order to evaluate the effect of oxygen for different process conditions. The use of
enriched air reduces the nitrogen dilution effect and increases the gasification temperature. This
allows the addition of low-quality steam while maintaining sufficient thermal level in the gasifier,
enhancing gasification and reforming reactions. The appropriate combination of oxygen concentra-
tion and steam (40% oxygen purity, SBR around 0.3) leads to maximum gasification efficiency of
70%, as shown in figure S-2. The figure also shows the improvement in cold gasification efficiency
with air-steam operation (oxygen purity 21%).

Cold gasification efficiency (%)

55

SBR

Figure S-2. Cold gasification efficiency as a function of SBR for SR=0.35 and different oxygen purity (OP):
OP=21% (#); OP=30% (m); OP=35% (A ); OP=40% (e)
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Figure S-3 shows how the use of enriched air has a greater effect on carbon conversion
than the SR and SBR effect producing an improvement ranging from 91% for air to 97% (40%
oxygen purity).

98

96

9% |

Carbon conversion (%)

92

20 25 30 35 40 45
OP (%)

Figure S-3. Carbon conversion as a function of the oxygen purity (OP) for different combinations of SR and
SBR: SR high-SBR low (#); SR high-SBR high (=); SR low-SBR low (A ); SR low-SBR high (e).

Primary measures for tar reduction

The use of primary methods was analysed in the results achieved from the gasification of
wood pellets with air as a gasifying agent. The first of the methods studied was secondary air
injection, in trials with/without the use of secondary air for three levels of SR (high, medium and
low) in order to compare the effect of adding air in the freeboard. The second part of the study
consisted of the use of two additives in the reactor itself (alumina and lime) and comparing the
results with operation where only ofite was used. During these trials three SR levels were assessed
for the three combinations of bed inventory (ofite, ofite-lime and ofite-alumina).

The tests with secondary air injection were conducted by redirecting some of the primary
air towards the freeboard and keeping the SR constant for the total air. The use of secondary air
only seems to reduce tar concentration at low SR levels as shown in figure S-4, where the overall
tar concentration is reduced for SR values of under 0.3. A reduction of up to 20% was achieved.
However, for SR values greater than 0.3 the concentration increases by 25%.
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Figure S-4. Effect of SR on the total concentration of tars without secondary air (¢) and with secondary air (=)

As figure S-5 shows, the injection of secondary air reduces the concentration of water-
soluble tars by up to 30% in all the SR ranges studies. This is a significant issue for scrubber-
based secondary cleaning systems. By contrast, secondary air injection increases the tar dew point
(figure S-6) by around 5 °C. This behaviour is due to the fact that heavier tars are formed.
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Figure S-5. Effect of SR on the concentration of water-soluble tars without (#) and with secondary air (m)

Finally, secondary air injection does not considerably affect other gasification parameters
such as gas composition, gas yield, cold gasification efficiency or carbon conversion.
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Figure S-6. Effect of SR on the tar dew point produced without secondary air (¢) and with secondary air ()

The use of additives results in significant changes in the composition of non-condensable
compounds in the gas, due to reforming reactions. The figure also shows a considerable build-up
in the concentration of ammonia in the product gas. Of the two solids used as additives on the bed
itself, lime was substantially more catalytic than alumina. With the addition of lime, reductions of up
to 50% in the gravimetric concentration of tars were produced, whereas with alumina the figure did
not exceed 25%, as shown in figure S-7. The results are modest compared to those from other
studies with similar additives. However, they offer realistic process data for scale-up since they
have been obtained autothermically.

Gravimetric tar concentration (g/Nm” dry)

0.2 0.25 0.3 0.35 0.4
SR

Figure S-7. Effect of SR on content of tars with ofite (#), ofite-alumina (=) and ofite-lime(A )

Figure S-8 shows how the use of alumina increases the content of heavy tar compounds
producing a gas with a higher dew point temperature than for ofite. The addition of lime, however,
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reduces the formation of heavy compounds, only slightly, with the dew point continuing to be over
155 °C.
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Figure S-8. Effect of SR on the dew point of tar generated with ofite (), ofite-alumina (=) and ofite-lime (A )

Waste gasification

The biomass gasification process was characterised using air as a gasifying agent for
three potentially interesting fuels: MBM, orujillo and DSS. The operativity of the various feedstock
solids was assessed with the effect of the SR on the main process variables and the composition
of generated ash.

Operation of MBM was steady, achieving a high carbon conversion. No agglomeration
phenomena were noted even at elevated temperatures (860 °C). However, the gas quality obtained
was very low, given the high nitrogen dilution. In addition, feeding as-received MBM was challenge
and pelletisation was necessary to avoid clogging in the storage systems, representing a significant
additional cost for large-scale application.

Operation with orujillo was fairly satisfactory in terms of gas quality and the composition
of ash collected. Gasification efficiency up to 65% was achieved, in line with woody materials.
However, its high content of inorganic matter (principally, potassium) provoked severe agglomera-
tion. To mitigate it, the extraction of bed material and the addition of fresh inert proved to be effec-
tive, although carbon conversion was significantly reduced.

With DSS, despite the ease of feeding the reactor, operativity of the plant was low, be-
cause of the high tendency towards agglomeration. In addition, gasification efficiency was low (35-
50%) mainly associated to the char losses in the extracted ashes. The emissions of inorganic
contaminants (NHs, HCl, H2S) were greater than with wood. DSS has, however, the benefit of
being widely available, not subject to seasonality and has a negative acquisition cost.
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Table S-1 summarises the values obtained in the gasification tests with the different
wastes used compared with the results for wood.

Table S-1. Comparison of findings obtained for wood and waste

WOO0D MBM ORUJILLO DSS
Actual rate (Nm3/kg dry and ash-free) 09-1.6 15-26 12-22 1.8-31
SR 0.19-0.35 | 0.25-042 0.23-0.43 0.3-0.52
Mean bed temperature (°C) 780 - 812 793 - 857 770-870 765 -840
Gas yield (Nm3 dry, without No/kg dry and ash-free) 09-1.0 09-13 1.2-15 09-13
Lower heating value (MJ/Nm3 dry) 47-58 16-3.7 3.3-51 26-51
Cold gasification efficiency (%) 55-60 20-30 53-60 35-62
Carbon conversion (%) 89-95 98 -99 70-94 66 — 87
Tar concentration (g/Nm3 dry) 176-25.8 19.0-25.3 10.0-16.1 15.4 - 65.1

Gas composition (%vl/v, dry)
co 15.8-18.2 59-10.9 75-10.8 54-9.9
H: 87-13.2 12-78 8.7-127 6.5-102
CO2 14.2-15.1 12.6 -14.4 15.2-17.9 15.2-17.6
CHq 51-6.0 20-441 40-6.7 34-81
Typical contaminants concentration (mg/Nm3 dry)
NH3 1000 naa na? 1700
HCI 190 naa na? 1000
H.S 40 naa naa 90
ano data available
CONCLUSIONS

The combined use of steam and enriched air makes it possible to obtain a gas with
higher heating value and gasification efficiency. As result, the concept of gasification based on the
use on enriched air and steam is an interesting compromise between direct air gasification and
indirect steam gasification.

The use of secondary air reduces the operating temperature of the bed, increasing
slightly the gas dew point . However, it significantly reduces the water-soluble tar content, an im-
portant consideration for the design of secondary methods based on water scrubbing..

The use of additives changes the composition of the product gas, increasing the produc-
tion of gas and its heating value and so, increasing the process efficiency. The use of lime is sig-
nificantly more effective than alumina with regard to the tar content reduction.

None of the investigated measures can reduce the tar for electric applications. However,
they could be used in combination with secondary measures, allowing significant cost reductions.

The potentiality of MBM gasification is limited because it yields a low heating value and

process efficiency . In addition pelletisation is needed, penalising the economy of the process. .In
contrast, olive oil residue (orujillo) generates a good quality gas, but the potassium content in the
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ash leads to agglomeration. Co-gasification of MBM and orujillo is envisaged a feasible combina-
tion (not analysed in this work).

DSS residue is a potentially interesting fuel, given its low cost and wide availability but

the quality of the gas is poor (low heating value and high pollutants specie). The operativity of the
reactor is difficult due to the strong tendency toward agglomeration.
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b.h.

b.s.
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MBM

n.d.

OP

PCI

PID

PLC

SBR

SCADA

SR

S.S.C.

UE

Relacion aire/biomasa (actual ratio)

Aire secundario

Base humeda

Base seca

Encefalopatia espongiforme bovina
Cromatografia gaseosa (gas chromatography)
Gasificacion (o gasificador) de lecho fluidizado
Produccién de gas (gas yield)

Lodos de depuradora secos

Harinas camicas (meat and bone meal)

No disponible

Pureza en oxigeno (oxygen purity)

Poder calorifico inferior

Proporcional-integral-derivativo

Controlador légico programable (programmable logic controller)

Relacion vapor/biomasa (steam/biomass ratio)

Control supervisor y adquisicion de datos (supervisory control and data acquisition)

Relacion estequiométrica (stoichiometric ratio)
Seco y sin ceniza

Unidn europea
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DEFINICIONES

Alquitran: hidrocarburo generado en la descomposicién de la biomasa/residuo con peso molecu-
lar mayor que el benceno.

Carbonizado: residuo carbonoso que se genera tras la volatilizacion del combustible, compuesto
fundamentalmente por carbono.

Conversion de carbono: porcentaje de carbono que se transfiere a la fase gas en relacion con el
carbono contenido en el combustible.

Conversion de carbonizado: fraccion de carbono convertida, fundamentalmente por reaccion
con oxigeno y por reformado con vapor y didxido de carbono.

Eficiencia de gasificacion fria: relacion entre los poderes calorificos inferiores del gas y del
combustible (MJ/MJ)

Poder calorifico inferior: calor de combustion a 25 °C de 1 Nm?3 de gas seco considerando que el
agua formada en la combustion se encuentra en forma gaseosa (MJ/Nm3 seco)

Produccion de gas: relacion entre el caudal volumétrico de gas seco producido (sin considerar
nitrégeno) y el caudal mésico de combustible, en base seca sin ceniza (Nm3 seco, sin
N2/kg sélido s.s.c.)

Pureza de oxigeno: porcentaje volumétrico de oxigeno en el aire (%V/v)

Relacioén aire/biomasa: relacion entre el caudal volumétrico de aire introducido y el caudal masi-
co de combustible, en base seca sin ceniza (Nm3/kg sélido s.s.c.)

Relacion estequiométrica: relacion entre los caudales masicos de oxigeno introducido y este-
quiométrico para un combustible dado (kg/kg)

Relacion vapor/biomasa: relacion entre el caudal de vapor introducido y el caudal masico de
combustible, en base seca sin ceniza (kg/kg sélido s.s.c.)
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CAPITULO 1

INTRODUCCION

1.1. INTRODUCCION

La biomasa tiene el potencial para llegar a ser una de las principales fuentes de energia
primaria a nivel mundial durante el presente siglo, estimandose que, para el afio 2050, su contri-
bucién al modelo energético global puede estar comprendida entre 100 y 400 EJ/afio [Berndes,
2003].

De las distintas fuentes de energia renovable, en la mayoria de los paises, la biomasa
es el primer 0 segundo recurso (tras la hidraulica) mas abundante [Babu, 2006]. Esto aumenta la
seguridad en el suministro energético, disminuyendo la dependencia de combustibles fésiles, los
cuales se explotan, generalmente, en paises sometidos a una elevada inestabilidad politica. Ade-
mas, el uso de biomasa presenta una importante contribucién a la reduccion de la emisién de
gases de efecto invernadero causantes del calentamiento global, una de las mayores preocupa-
ciones politicas y sociales en materia energética. Por ultimo, el uso de biomasa también conlleva
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una aportacion al desarrollo de mercados industriales, favoreciendo a las economias locales
[Wahlund, 2004].

Una de las principales desventajas para el uso de la biomasa es su baja produccion por
unidad de area, lo que conlleva unos elevados costes asociados a la recoleccion y al transporte de
la misma desde el origen hasta el lugar de consumo [McKendry, 2002]. Esta razon hace que los
sistemas basados en biomasa deban presentar una elevada eficiencia y trabajar con margenes
econdmicos estrechos.

El término biomasa es generalmente usado para describir materias provenientes de
plantas, tales como madera sin tratar, madera de demolicidn, residuos forestales, cultivos y sus
residuos, etc., aunque también se incluyen algunos residuos municipales e industriales, que con-
tengan importantes cantidades de materia organica.

La composicidén de la biomasa presenta, principalmente, carbono, oxigeno, hidrogeno,
algo de nitrégeno y una cantidad variable de cenizas, desde muy baja (inferiores a un 0,5% p/p) en
los combustibles de tipo maderero, hasta muy alta (cercanas al 50% p/p) para algunos residuos.
Generalmente, los contenidos de azufre son muy bajos, comparados con el carbén.

1.1.1. Fundamentos sobre gasificacion de biomasa

Por su naturaleza, la biomasa se encuentra en estado sélido y es dificil de usar en su
fase original en muchos procesos. Es por esto que la conversion en portadores energéticos ga-
se0s0s 0 liquidos presenta muchas ventajas de manipulacion y aplicacion. Existe una gran varie-
dad de procesos disponibles para convertir la biomasa en combustibles mas valiosos. Estos inclu-
yen los procesos biol6gicos para producir etanol 0 metano y los procesos termoquimicos (combus-
tion, gasificacion y pirolisis) para generar calor, combustibles gaseosos, liquidos y sdlidos, a partir
de los cuales pueden producirse una gran variedad de productos secundarios, incluida la electrici-
dad [Maniatis, 2001], [Bridgwater, 2002].

La combustion se basa en transformar la energia quimica contenida en el combustible
en un gas con elevada temperatura y, por tanto, alto calor sensible. Para ello es necesario poner
en contacto el combustible con un comburente, que suele ser, por razones econdmicas, aire. En la
pirolisis, el calentamiento en ausencia de oxigeno que sufre el combustible da lugar a su descom-
posicion en tres fracciones: solida (compuesta, basicamente, por carbono), liquida (en forma de
hidrocarburos pesados) y gaseosa (gases ligeros no condensables). Por Ultimo, la gasificacion
genera un gas cuya energia esta formada por una parte quimica y otra sensible. La proporcidn
entre ambas depende de las condiciones de proceso al que se haya sometido el sdlido. Cada uno
de estos procesos termoquimicos presenta una serie de ventajas e inconvenientes que justifica la
seleccion de uno u otro en funcion de la aplicacion final.
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La gasificacion es un proceso prometedor para la conversién de biomasa en un gas
combustible que puede ser utilizado en calderas de carbén pulverizados ya existentes para su co-
combustion directa y, cuando el gas producto se limpia adecuadamente, en motores de combus-
tion interna y turbinas de gas o gas de sintesis para combustibles liquidos u otros productos qui-
micos. [Kurkela, 2004].

En un gasificador de biomasa se llevan a cabo un gran numero de procesos, que basi-
camente se pueden agrupar en tres: (1) secado y pirolisis, (2) combustién de volatiles y carboni-
zado y (3) gasificacidén de carbonizado. Dependiendo del tipo de gasificador, estos pasos tienen
lugar en zonas espacialmente diferenciadas en el reactor (como sucede en los lechos fijos) o
tienen lugar de manera simultanea a lo largo del mismo (como ocurre en los lechos fluidizados),
de manera que las distintas zonas no pueden distinguirse visualmente.

En la primera etapa, el calentamiento de las particulas de combustible hace que la
humedad contenida en el mismo se libere en forma de vapor. De manera simultanea, se inicia el
proceso de pirolisis, en el que la materia sélida comienza a devolatilizarse, produciendo un residuo
solido carbonoso o carbonizado, gases condensables (hidrocarburos pesados) y gases no con-
densables (CO, COz, Hz, CHs, O2, N2, hidrocarburos ligeros y H20). La distribucion de los distintos
productos depende de la velocidad de calentamiento, la temperatura, la naturaleza del sélido y el
tamafio de particula del combustible.

Los gases condensables del proceso de pirolisis pueden considerarse como alquitranes
primarios, y son los responsables, si éstos no se convierten a lo largo del reactor, de la presencia
de alquitranes en el gas de gasificacion final [Jand, 2005]. El alquitréan es indeseable, especial-
mente en aplicaciones donde es conveniente enfriar el gas, debido a que produce un impacto
negativo en los equipos situados aguas abajo del proceso de gasificacion, causando ensuciamien-
to y corrosion [Devi, 2003], como se discutird méas adelante.

Las reacciones con oxigeno son exotérmicas y suministran la energia necesaria para el
secado, la pirolisis y las reacciones de gasificacion y reformado, por medio de la combustion par-
cial de los volatiles y el carbonizado generados. La cantidad de oxigeno afiadida al gasificador
depende de la tecnologia utilizada, si bien, para gasificacion directa, ésta se encuentra compren-
dida entre un 15y un 40% del oxigeno tedrico necesario para la combustion completa.

En el proceso de gasificacion del carbonizado se aprovecha el calor sensible de los
gases y del propio carbonizado para dar lugar a las reacciones de gasificacion heterogéneas, que
son endotérmicas. Estas reacciones son:

- Reaccion de Boudouard: C+C0O,— 2CO
- Reaccién de gasificacién con vapor: C+HO0 — CO+H
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En procesos a alta presion, también puede resultar algo significativa la reaccion de
metanacion:

- Reaccién de metanacion: C+2H, — CHq

Adicionalmente existen otras reacciones de reformado, tanto heterogéneas como homo-
géneas, que son, normalmente, endotémicas:

- Reaccién de desplazamiento gas de agua:  CO + H:.O — CO2 + H.

- Reformado de hidrocarburos con vapor: CnHm + nH20 — nCO + (n+m/2)H:
- Reformado seco de hidrocarburos: CnHm + nCO2 — (2n)CO + (M/2)H2
- Reacciones de craqueo térmico: CnHm — CxHy + CrxHmy

El predominio de alguna de las reacciones anteriormente mencionadas depende de
numerosos factores tales como: el tipo de contacto en el reactor, la concentracion de las distintas
especies dentro del mismo, la temperatura y presion de operacion y la presencia de catalizadores,
entre otros. De este modo, el resultado final del proceso de gasificacion es, aunque predecible,
dificilmente modelable [Gomez-Barea, 2009c]. Numerosos trabajos [Mathieu, 2002], [Schuster,
2001], [Watkinson, 1991], [Li, 2001], [Scott, 2003], investigaron teérica y practicamente la influen-
cia de distintas condiciones de operacion basadas en predicciones de equilibrio, de forma que el
modelado del sistema se simplifica de manera evidente. Sin embargo, esta asuncién de condicio-
nes de equilibrio es cuestionable para muchos de los gasificadores de biomasa utilizados bajo
condiciones de operacidn practicas, ya que la gasificacion esté limitada por la velocidad de reac-
cion en las reacciones sefialadas anteriormente.

1.1.2. Tipos de gasificadores y agentes gasificantes

La gasificacion de biomasa puede considerarse, en esencia, como la gasificacion de un
carbon joven (tipo lignito). Sin embargo, existen algunas diferencias que hacen que las condicio-
nes de operacion para gasificadores de carbon no sean directamente utilizables para la gasifica-
cion de biomasa, impidiendo un aprovechamiento de las tecnologias comercialmente desarrolla-
das para carbdn. Estas diferencias son debidas a la distinta naturaleza de cada combustible.

En primer lugar debe considerarse la calidad de las cenizas de biomasa, las cuales
tienen un punto de fusién comparativamente menor y son mucho mas agresivas en estado liquido
que en el caso de las de carbdn. Esto origina que la temperatura de gasificacion para el caso de
biomasa no pueda ser tan elevada como para carbén, bien por problemas de aglomera-
cion/defluidizacion, bien por un aumento de la corrosion del gasificador. Otra cuestion es que,
debido al mayor contenido en volétiles y a la estructura fibrosa que forma la biomasa, su reactivi-
dad global es generalmente mayor que en el caso de carbon. Por ultimo, esta el hecho de que a
temperaturas moderadas, la generacién de alquitranes durante la gasificacion de biomasa es
elevada [Higman, 2003].
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Existen diversas posibilidades para clasificar los distintos tipos de gasificadores, en
funcién de: tipo de agente gasificante, tipo de contacto gas-solido, direccion y velocidad relativa
gas-solido, presion de trabajo y forma de aportar el calor al reactor. Segun esta Ultima, los gasifi-
cadores se pueden dividir en dos grupos: directos e indirectos. Los de tipo directo, son aquellos en
los que el calor necesario se consigue mediante combustion parcial de parte de la biomasa, mien-
tras que en los indirectos, el calor suministrado al reactor se aporta desde el exterior. En cuanto al
tipo de contacto existen tres categorias: lecho fijo, lecho fluidizado y lecho arrastrado.

Los reactores de lecho fijo se caracterizan por un lecho de biomasa que se mueve len-
tamente hacia abajo por acciéon de la gravedad mientras se gasifica, alimentandose el gas en
sentido descendente (isocorriente) o ascendente (contracorriente). Ambos tipos presentan el
inconveniente de unos requisitos exigentes para el combustible (distribucion de tamafio de particu-
las, humedad, etc.) [Kurkela, 2004]. Los gasificadores en isocorriente se caracterizan por generar
un gas relativamente limpio de alquitranes y con una conversién de carbono elevada: la tempera-
tura de salida es alta, debido a que el gas atraviesa la zona de oxidacion antes de salir del reactor.
Sin embargo, su capacidad especifica es baja y su potencial de escalado, muy limitado.

Por su parte, los reactores en contracorriente presentan una eficiencia térmica mas
elevada, al ser la temperatura de salida baja, pero con el inconveniente de la elevada carga de
alquitranes en el gas producto, lo que obligaria a una exhaustiva limpieza del gas para su uso en
determinadas aplicaciones. Aunque sustancialmente mayores que en el caso de los gasificadores
en isocorriente, el potencial de escalado y la capacidad especifica siguen siendo bajos.

Los reactores de lecho fluidizado son aquellos en los que el agente gasificante circula
por el interior de los mismos a una velocidad ascensional tal que un lecho de sélido inerte, que se
afiade a su interior, se encuentra en estado de fluidificacion, existiendo en el interior del gasifica-
dor una retromezcla que favorece la transferencia de materia y energia entre el combustible y el
gas. Existen dos categorias dentro de este tipo de gasificadores: los burbujeantes y los circulan-
tes. En los lechos fluidizados burbujeantes, la velocidad del agente fluidizante-gasificante es sufi-
ciente baja para que no haya una circulacion significativa de sélido. Por el contrario, en los lechos
fluidizados circulantes, la velocidad del agente es mucho més elevada, dando como resultado una
circulacion de solidos. Este sélido se recircula al reactor por medio del uso de un cicldn y un sis-
tema de retorno al gasificador [Grace, 1997]. Las principales ventajas de los lechos fluidizados
son: excelente control de la temperatura y las velocidades de reaccion, alta capacidad especifica,
potencial de escalado a mayores tamafios y adaptacion a cambios de biomasa. Por el contrario,
muestran niveles moderados-altos de alquitranes y particulas en el gas de salida y la conversion
del combustible no es tan elevada como en los gasificadores de lecho fijo.

Los gasificadores de lecho arrastrado funcionan, de manera aproximada, como calderas
de carbon pulverizado. Operan en isocorriente con un tamafio de particula muy fino, ya que los
tiempos de residencia en el reactor son muy bajos. Las altas temperaturas de operacién dan como
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resultado conversiones muy elevadas y concentraciones de alquitran en el gas de salida practica-
mente nulas. Sin embargo, es una tecnologia sobre la que existe poca experiencia para la gasifi-
cacion de biomasa [van der Drift, 2004].

En relacion con el tipo de gasificador, es importante discutir el papel del agente gasifi-
cante, ya que afecta a la calidad del gas generado y a la economia del proceso. La operacion
autotérmica de un gasificador implica la necesidad de aportar oxigeno para generar el calor nece-
sario para los procesos de gasificacion. La opcion mas sencilla y econdmica para esto, es el em-
pleo de aire. Sin embargo, el uso de aire viene acompafiado de la consecuente dilucidn con nitro-
geno del gas generado, disminuyendo su poder calorifico y la eficiencia global del proceso. La
posibilidad de utilizar exclusivamente oxigeno, por medio de unidades de destilacion o adsorcion
de aire, elimina la ineficiencia asociada a la dilucién, pero es, por el contrario, dificil de justificar
econdmicamente.

Otra posibilidad tecnoldgicamente atractiva es el uso de vapor como agente gasificante.
Esta opcidn cuenta con la ventaja de que el vapor es un reactivo en las reacciones de gasificacion
y reformado y su coste de generacion es considerablemente inferior al del oxigeno. Sin embargo,
el uso de vapor cuenta con el inconveniente de la necesidad de aportar calor al reactor de manera
indirecta (gasificacion alotérmica). Es por tanto que, aunque el uso de vapor es tecnoldgicamente
viable para la generacion de un gas producto de buena calidad y sin dilucién asociada al nitroge-
no, sigue presentando una economia desfavorable. La puesta en practica de este concepto de
gasificacion se ha orientado desde dos enfoques distintos: el uso de mezclas oxigeno-vapor vy el
uso de gasificadores indirectos.

En el primero de estos conceptos, el oxigeno alimentado se invierte en la combustion
parcial de la biomasa, aportandose de esta manera el calor necesario para que el proceso sea
auto-mantenido. El gas producido tiene un elevado contenido en hidrégeno y se evita la dilucion
con nitrogeno. La tecnologia ha sido extensivamente probada a escala laboratorio [Wang, 1992],
[Gil, 1999], pero la inversidén econdmica para el equipamiento de suministro de oxigeno de alta
pureza sigue siendo elevada, de modo que la aplicacion a escala industrial es menos atractiva.

Un segundo enfoque trata de evitar la necesidad de aportar oxigeno separando los
procesos de combustion del carbonizado y de pirolisis de la biomasa en dos zonas paralelas, la
primera alimentada con aire y la segunda con vapor. Este concepto de gasificador indirecto se
conoce como lechos gemelos, de modo que se realiza una circulacion de calor por medio de la
transferencia del material inerte del lecho de combustion al lecho de devolatilizacion. La aportacion
esencial de este planteamiento es que permite obtener una gasificacion con vapor autotérmica sin
la necesidad de oxigeno (so6lo se utiliza aire), produciendo un gas con un poder calorifico medio,
es decir, sin dilucion por nitrégeno. Esta tecnologia ha alcanzado un estado semi-comercial en la
actualidad [Rauch, 2004] y sigue siendo objeto de investigacion [van der Meijden, 2008], [Canneto,
2008], [Matsuoka, 2008].
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1.1.3. El papel de los alquitranes

Como se ha introducido en la seccién anterior, la seleccion de un tipo de gasificador
conlleva unas caracteristicas operacionales que estan vinculadas con cémo se desarrollara el
proceso de gasificacion en el reactor. Una cuestion fundamental asociada a la gasificacién de
biomasa es que la carga de alquitranes en el gas de salida del gasificador puede ser elevada
(como sucede en los gasificadores de lecho fluidizado). Esta consecuencia juega un papel funda-
mental para la posterior aplicacion del gas generado, ya que obliga a la limpieza del mismo para
SU Uso en procesos en los que el gas de gasificacion deba enfriarse, por ejemplo, en la produccion
de electricidad por medio de motores de combustion interna alternativos. La limpieza del gas
afecta a la economia del proceso de gasificacion, razoén por la que este tema es uno sobre los que
mas investigacion se esté desarrollando en la actualidad.

Dentro de las distintas posibilidades para el abatimiento de los alquitranes, existen dos
enfoques bien diferenciados: conversion mediante reformado/craqueo y eliminacion de la corriente
gaseosa. Hoy dia, los esfuerzos se estan centrando principalmente en la primera de las opciones,
puesto que parece mas eficiente desde el punto de vista energético [Han, 2008].

El reformado y craqueo de los alquitranes se puede realizar en distintos puntos de la
instalacion de gasificacion, denominandose métodos secundarios si se realizan aguas abajo de la
misma y métodos primarios si son en el propio gasificador. Los métodos primarios son mas eco-
némicos que los secundarios, si bien el aumento de su eficiencia esta todavia en fase de investi-
gacion. La filosofia de los métodos primarios se basa en que se puede obtener una calidad acep-
table para el gas de proceso si se optimiza el funcionamiento del gasificador, para lo cual debe
optimizarse el disefio y la operacidn del mismo [Kiel, 2004]. En caso que se logren estas metas, se
puede llegar a un gas con un contenido en alquitranes bastante bajo, pudiendo minimizar o incluso
eliminar la necesidad de uso de tratamientos secundarios, en funcion del uso final del gas.

Las medidas primarias se pueden resumir en tres: (1) la adecuada seleccion de las
condiciones de operacion dentro del gasificador, (2) el uso de aditivos en el lecho durante la gasi-
ficacion y (3) un disefio adecuado del gasificador. Puede observarse cémo la seleccidn de un tipo
u otro de gasificador tiene una relacion directa con los mecanismos anteriormente citados, tanto
en las condiciones de operacidn (distribuciones de temperatura y oxigeno, tiempos de residencias
de gas y solido...), como en el uso de catalizadores en el propio reactor (sélo en los reactores de
lecho fluidizado) o la posibilidad de estratificar el oxigeno aportado en uno o varios equipos.

1.1.4. El uso de residuos como combustible

Dentro de los distintos costes que marcan la viabilidad econdmica de los procesos ter-
moquimicos para biomasa, uno de los principales es el precio de adquisicion del combustible. La
biomasa de buena calidad, como por ejemplo la madera, puede llegar a significar una fraccién
muy importante del coste total de la produccién de electricidad. El uso de residuos y/o subproduc-
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tos domésticos o industriales es una fuente potencialmente interesante para su aplicacion a pro-
cesos termoquimicos a un precio considerablemente menor [van Paasen, 2006].

Estos combustibles de bajo coste suelen presentar en su composicion importantes canti-
dades de material inorganico, azufre y nitrégeno, de modo que, en los procesos de combustion, se
transforman en contaminantes (particulas, HCIl, SOxy NOx), que deben ser eliminados del gas por
cuestiones ambientales y operativas. En los procesos de gasificacidn, las condiciones reductoras
en el interior del reactor, transforman los elementos anteriores en compuestos en su forma reduci-
da (HCl, SHz, NHs y, en menor medida, HCN). Estas especies son precursoras de los mismos
contaminantes que en el caso de la combustion [Stahlberg, 1998], pero pueden ser abatidas antes
del uso final del gas. La composicion de la ceniza es otro factor que juega un papel fundamental:
para combustibles con un alto contenido en sodio o potasio, existe el riesgo de aglomeracion y
defluidizacion del lecho [van der Drift, 1999], [Bartels, 2008]. Ademas, la utilizacion y reciclado de
las cenizas generadas es otra cuestion importante [Gémez-Barea, 2009].

Todo esto confirma que el uso de diferentes residuos es una tecnologia que todavia no
ha alcanzado la madurez suficiente, siendo necesaria una investigacion adicional para evaluar la
viabilidad tanto técnica como economica de su utilizacion. Dentro de esta cuestion, destacan los
planes de incentivacidn que los gobiernos centrales y locales estan desarrollando a nivel, princi-
palmente, europeo, asi como algunos proyectos de escala demostracion o semi-comercial, como
los de Lahti (Finlandia) [Kurkela, 2003] y Balingen (Alemania) [Kleinhappl, 2007], entre otros.

1.2. ANTECEDENTES

Esta tesis doctoral se encuentra enmarcada dentro de la linea de investigacion de Con-
version Termoquimica de Biomasa (Combustion, Gasificacion y Pirolisis) del Grupo de Bioenergia,
perteneciente al Grupo de Ingenieria Ambiental y de Procesos del Departamento de Ingenieria
Quimica y Ambiental de la Universidad de Sevilla.

La linea de investigacion de gasificacion de biomasa nacié en el afio 1999 con la elabo-
racion del proyecto “Gasificacion y micronizaciéon de biomasa para su utilizacion en sistemas de
generacion eléctrica de elevado rendimiento”, subvencionado por medio de fondos FEDER. Su
objetivo fue el estudio de viabilidad técnica de la gasificacion de orujillo de aceituna, de las carac-
teristicas del proceso y del gas generado para aplicaciones energéticas mediante ensayos reali-
zados en una planta piloto de lecho fluidizado burbujeante disefiada y construida para el desarrollo
del proyecto.

En los casi diez afios siguientes, se han incorporado a dicho trabajo numerosos proyec-
tos de distintas iniciativas, tanto nacionales como intemacionales, asi como publicas y privadas.
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Los proyectos llevados a cabo dentro de la linea de gasificacion de biomasa, han estado
enfocados a la aplicabilidad de los resultados obtenidos a su inmediato uso industrial, asi como a
la generacion de un conocimiento Util para la madurez de las tecnologias basadas en gasificacion
de biomasa, como, por ejemplo, el modelado de distintos conceptos [Gdmez-Barea, 2009¢] o
estudios a nivel de laboratorio. Se han desarrollado proyectos que abarcan, entre otros, la viabili-
dad tecnoldgica de gasificacion de distintos residuos [Gomez-Barea, 2005], [Gomez-Barea, 2006],
[Goémez-Barea, 2008], el uso final de las cenizas obtenidas en el proceso de gasificacion [Leiva,
2007], [Gémez-Barea, 2009], el uso del gas de gasificacion como materia prima para el desarrollo
de biocombustibles o el abatimiento de alquitranes.

Dentro de esta filosofia se encuadra la presente tesis doctoral, en la cual se ha aprove-
chado la experiencia del Grupo de Bioenergia para el estudio de diversos aspectos fundamentales
en el desarrollo de la tecnologia de la gasificacion de biomasa en lecho fluidizado burbujeante a
presion atmosférica, de forma que los resultados obtenidos puedan ser de utilidad para la aplica-
cion a una escala de mayor tamafio.

1.3. OBJETIVOS

El objetivo global buscado en este trabajo es evaluar, desde un punto de vista técnico y
experimental, las actuaciones necesarias para la aplicacion de medidas econémicamente intere-
santes para la mejora del proceso de gasificacion de biomasa en lecho fluidizado en operacion
autotérmica, de modo que se genere informacion valiosa para el escalado a plantas de tamafio
industrial. Esto se pretende desarrollar por medio de tres objetivos parciales.

El primero de ellos es el estudio de distintos agentes gasificantes (aire, aire-vapor y aire
enriquecido-vapor) como medio para, por un lado, obtener resultados sobre los valores tipicos de
proceso bajo distintas condiciones de las proporciones de aire, vapor y oxigeno y, por otro lado, la
evaluacion de medidas para la mejora de la eficiencia global del proceso con un aumento asumi-
ble de los costes.

En segundo lugar, estudiar el efecto del uso de medidas primarias (uso de aditivos y
empleo de aire secundario) sobre la generacion de alquitranes durante el proceso de gasificacion
de biomasa en lecho fluidizado burbujeante. Las caracterizaciones realizadas no sélo se basan en
la concentracion total de alquitranes en el gas, sino también en el efecto de las distintas medidas
sobre la naturaleza de los alquitranes generados y su punto de rocio, parametro fundamental para
un potencial uso del gas en la generacién de electricidad.

Por dltimo, por medio de la evaluacion de la gasificacion de subproductos y residuos
como alimentacién para la generacion de gas combustible mediante gasificacion. Dentro de los
combustibles ensayados se encuentran las harinas camicas, el orujillo de aceitunas y los lodos de
depuradora. Cada una de estas sustancias presenta distintas caracteristicas que las hacen difici-



Gasificacion de biomasa y residuos en lecho fluidizado: estudios en planta piloto

les de emplear en este proceso, pero son, a su vez, potencialmente atractivas debido a su coste
bajo (en algunas ocasiones incluso negativo) o su alta disponibilidad como recurso. Por esta razon
se busca evaluar técnicamente cada uno de estos combustibles, para obtener datos fiables para
una posterior evaluaciéon economica.

1.4. ORGANIZACION

El presente trabajo de investigacion se halla distribuido en cinco grandes bloques. En el
primero de ellos (capitulo 2), se describiran las instalaciones, equipos, materiales, combustibles y
metodologias empleados durante la elaboracion de los estudios aqui presentados.

A continuacion se desarrollaran en el capitulo 3, los trabajos realizados sobre la influen-
cia del agente gasificante, comparando el uso de aire, aire-vapor y aire enriquecido-vapor, sobre
las principales variables de proceso (calidad y produccién de gas de gasificacion, conversion de
combustible y eficiencia del proceso), discutiendo su aplicabilidad, capacidad de mejora y compa-
rando con otros resultados obtenidos de la bibliografia.

En el tercer bloque, que se incluye en el capitulo 4, se realiza un estudio sobre el uso de
medidas primarias en la generacion de alquitranes, asi como su efecto sobre la naturaleza de los
mismos, por medio del uso de aditivos (caliza y alumina) e inyeccion de aire secundario en el
freeboard del gasificador. Dentro de este bloque también se realiza una revision de los tipos de
medidas primarias existentes y su comparativa con otro tipo de medidas para el abatimiento de
alquitranes.

En el capitulo 5 se desarrolla el cuarto bloque, donde se presenta un estudio de gasifi-
cacion de tres combustibles de tipo subproducto y residuo: las harinas carnicas, el orujillo de acei-
tuna y los lodos de depuradora. Dentro de estos analisis, se destacan las dificultades asociadas a
cada una de éstos, asi como las connotaciones derivadas de un posible escalado del proceso con
estos combustibles a plantas de mayor tamaro.

Por ultimo, en el capitulo 6 se presentan las conclusiones globales de la presente tesis
doctoral y se exponen las futuras lineas de trabajo.
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CAPITULO 2

DESARROLLO EXPERIMENTAL

2.1. INTRODUCCION

La planta piloto de gasificacion de biomasa se encuentra ubicada en la Escuela Técnica
Superior de Ingenieros (ETSI), en la Isla de la Cartuja, en Sevilla. Concretamente se situa en el
edificio de Talleres y Laboratorios de la ETSI. La planta piloto esta situada sobre una estructura
metalica, en un espacio de planta rectangular, de 12 m2, que cuenta con cuatro pisos. En la figura
2.1 se muestra una fotografia con la vista general de la planta piloto, y en la figura 2.2 se repre-
senta un croquis de la instalacion. Cabe destacar que la planta piloto de gasificacion de biomasa
construida inicialmente fue modificada en distintas ocasiones a lo largo de la realizacién de esta
tesis doctoral, con el objetivo de adaptarla a la experimentacién proyectada. La descripcion y
motivacion de las modificaciones se recogen en el anexo |.

En el presente capitulo se describen: (1) los modulos que componen la planta piloto de
gasificacion de biomasa en lecho fluidizado burbujeante; (2) las caracteristicas de los iner-
tes/aditivos utilizados en el desarrollo experimental; (3) la caracterizacion fisica y quimica de las
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biomasas usadas; y (4) los procedimientos y metodologias desarrollados en las distintas fases de
la experimentacion.

2.2. PLANTA PILOTO DE GASIFICACION EN LECHO FLUIDIZADO
BURBUJEANTE

La instalacion utilizada consiste en una planta piloto de gasificacion de biomasa basada
en la tecnologia de lecho fluidizado burbujeante a presion atmosférica (figura 2.2). Esté disefiada
para ofrecer una gran maniobrabilidad con respecto a los agentes gasificantes, a los combustibles
y a la capacidad de monitorizar y registrar multitud de variables fisicas y quimicas importantes
para la caracterizacion global del proceso de gasificacion de biomasa.
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Figura 2.1. Vista general de la plantapiloto de gasificacién de biomasa

La planta piloto puede dividirse en seis grandes modulos interconectados entre si, como
puede verse en la figura 2.3, siendo éstos:
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El sistema de alimentacion de agente gasificante
La isla de sélidos

El reactor de gasificacion y el horno eléctrico

El sistema de salida de gases de gasificacion
Los sistemas de monitorizacion y control

Los sistemas auxiliares periféricos.
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Figura 2.2. Croquis de los elementos principales de la instalacién de gasificacion de biomasa
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Figura 2.3. Esquema de los subsistemas que componen la planta piloto: flujos de materia (—— ); sefiales
de monitorizacion y control ( - - - - )

13




Gasificacion de biomasa y residuos en lecho fluidizado: estudios en planta piloto

2.2.1. Sistema de alimentacion de agente gasificante

La planta esta disefiada de manera que se pueden alimentar mezclas de aire, vapor y
oxigeno como agente gasificante. Un esquema del bloque de alimentacion de gases, asi como su
instrumentacion, se muestra en la figura 2.4.

)\ ARE
AIRE SECUNDARIO
® we ®
PLENUM PRECALENTADOR ; @ : :
MEZCLA s e @
Racav= RS
[
= ™ \
PRECALENTADOR
AIRE SOPLANTE
@ Eﬁ AGUA
W — RED
BOTELLAS @
OXIGENO . ’_/\/_‘
o ]
GENERADOR ‘
VAPOR @ 5 Mﬁ/ o
AGUA CALENTADOR
DOMESTICO

Figura 2.4. Representacion del sistema de alimentacion de agente fluidizante

El aire se suministra por medio de una soplante de canal lateral, capaz de aportar cauda-
les de hasta unos 25 Nm3/h para los niveles de presion de la instalacion (inferiores a 100 mbar). El
caudal de aire se mide y registra por medio de un caudalimetro de dispersion térmica, el cual
forma parte de un lazo cerrado de control PID en el que el elemento de actuacién es un variador
de frecuencia acoplado al motor de la propia soplante. EI comportamiento del lazo es muy satis-
factorio para los rangos de aire usados en el presente trabajo (entre 5y 18 Nmd/h), presentando
pocas oscilaciones durante la operacion normal. La linea de aire se bifurca de manera que el aire
total alimentado se puede distribuir como: (1) aire de aporte directo al gasificador, (2) aire secun-
dario y (3) aire para la presurizacion de la tolva de dosificacion de solido. Para la medida de (2) y
(3) se disponen de dos rotametros. El aire de aporte directo al gasificador puede precalentarse en
una resistencia de 1 kWe hasta una temperatura de unos 200 °C. Esta resistencia actta en lazo
cerrado PID y su misidn es precalentar el aire para que no se produzcan condensaciones en las
pruebas en las que se usen mezclas con vapor al ponerse en contacto ambas sustancias.

El vapor se genera en condiciones cercanas a la saturacion (105-110 °C, a presion
ligeramente superior a la atmosférica) por medio de una caldera eléctrica de 30 kWe de capacidad.
El caudal méximo a alimentar por el generador de vapor es de unos 45 kg/h. La caldera es de tipo
semi-continuo, suministrando vapor de manera continua y cargando agua de forma discontinua, de
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forma que el equipo siempre opera entre un nivel liquido minimo (para mantener siempre cubiertas
las resistencias eléctricas) y maximo (para que exista un volumen adecuado para el vapor en el
equipo). Para minimizar el impacto de la recarga de agua de red en el aporte de vapor, se dispone
en la entrada de la caldera de un calentador de agua doméstico antes de la bomba de agua. El
control del caudal de vapor suministrado por el generador se realiza manipulando la potencia
suministrada por las resistencias eléctricas encargadas de calentar por medio de un controlador
PID funcionando en lazo abierto. Ademas, se dispone de un medidor de volumen, de manera que
es posible chequear el caudal suministrado midiendo el volumen cargado y el tiempo transcurrido
entre dos recargas consecutivas.

El oxigeno se suministra por medio de ocho botellas tipo B50, de unos 10 m3 de capaci-
dad de gas cada una de ellas. El sistema esta formado por dos bloques de cuatro botellas cada
uno, interconectadas por una estacion de alimentacion de gases. De esta forma, es posible operar
con uno de los dos bloques de botellas mientras, simultaneamente, se procede a la sustitucion del
otro bloque, proporcionando una gran autonomia para la planta. El oxigeno utilizado es de una
pureza superior al 99,5% (v/v). La estacion de suministro es capaz de proporcionar un caudal de
hasta 10 Nm3/h, midiéndose mediante un rotametro.

La mezcla de gases generada pasa a través de un precalentador de 7 kWe antes de
entrar al plenum o caja de vientos. La temperatura méxima a la que puede llevarse la mezcla es
de 550 °C, midiéndose por medio de un termopar en la entrada propia del gasificador (en la caja
de vientos) y controlada en un lazo cerrado PID. La potencia aportada por el precalentador se
registra por medio de un medidor de potencia activa.

Por ultimo, este modulo cuenta con un sistema de seguridad ante emergencias, de forma
que se puede alimentar nitrégeno de calidad industrial (pureza mayor al 99,5%) para inertizar la
instalacion en caso de necesidad. Como medida de seguridad adicional, todas las lineas de ali-
mentacion de gases constan de valvulas antirretorno para evitar un posible retroceso de gases
desde el gasificador hacia las dependencias de la planta piloto.

2.2.2. Isla de sélidos

La isla de solidos esta compuesta por un sistema de almacenamiento, de dosificacion y
de pesado de solidos (figura 2.5). El sistema de almacenamiento de sélidos cuenta con dos tolvas.
La primera de ellas tiene una capacidad de 50 litros y su misién es actuar como reserva de bioma-
sa durante la operacion, proporcionando una autonomia de la planta de, al menos, 2 horas. El
aporte de biomasa a esta tolva se realiza de manera manual, existiendo una embocadura estanca
y un sistema para la despresurizacion segura de la tolva antes de la recarga de sdlidos. Conecta-
da a esta tolva se encuentra la tolva de dosificacion, con una capacidad de 40 litros. Entre ambas
tolvas, con el fin de que el sistema permanezca estanco durante la recarga de sdlidos, existen dos
valvulas de tajadera. La primera de estas valvulas es de tipo neumatico, mientras que la segunda
es tipo manual.
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Figura 2.5. Esquema de la isla de alimentacion de solidos

La tolva de dosificacién es la encargada de contener la biomasa antes de su alimenta-
cion inmediata al reactor. Para avisar al operario en caso de que se esté agotando el contenido de
biomasa, la tolva lleva incorporado un medidor de nivel tipo orquilla vibrante. La tolva de dosifica-
cion se mantiene en ligera sobrepresion usando una pequefia parte del aire alimentado a la planta
(en torno a un 2-3%), para evitar el retroceso de gases desde el reactor. El uso de parte del aire
primario presenta la ventaja de que la presion en la tolva de dosificacion esté autorregulada por la
propia presion en el interior del reactor y de la impulsion de la soplante, permitiendo un funciona-
miento sencillo y eficaz de la instalacion.

Conectado directamente a la tolva de dosificacion se encuentra el dosificador de sélido.
Este es de tipo volumétrico, y esta basado en un tomillo sinfin de hélice hueca acoplado a un
motorreductor mecanico. El reductor permite fijar de manera aproximada la velocidad de giro del
tomillo, intimamente ligada con el caudal de sdlido alimentado. Para el ajuste fino de la velocidad
de giro del dosificador, el motor del sistema esta conectado a un variador de frecuencia.

La velocidad de giro del tornillo dosificador se traduce a caudal alimentado de biomasa
por medio de la calibracion en frio (es decir, sin tener la instalacion en operacion) del alimentador
para cada combustible ensayado. En la figura 2.6 se muestra la calibracién del caudal de solidos
frente a la frecuencia, representandose los valores promedios obtenidos al proceder tanto de
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manera ascendente como descendente en el cambio de frecuencias. En la figura 2.6 también se
puede apreciar que la calibracién realizada en frio no corresponde exactamente con los resultados
que se observan en la operacion real de la planta (en caliente), la cual se determina utilizando un
sistema de pesaje que se describe mas abajo. Estas desviaciones se deben a la pequefa sobre-
presion que debe superar el sélido para entrar al reactor, siendo, de cualquier forma, relativamente
pequefias, de modo que es sencillo reajustar la calibracion del dosificador en caliente con poco
esfuerzo durante la propia realizacion de los ensayos de gasificacion.

25
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0 10 20 30 40 50 60 70
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Figura 2.6. Recta tipica de calibracion del tornillo dosificador frente a la frecuencia de giro para pellets de
madera. Calibracién realizada en frio (¢); calibracion realizada en caliente (=)

Todo el sistema de alimentacion de sélido reposa sobre tres células de carga, las cuales
se encargan de registrar el peso del conjunto. A partir de la variacion de peso frente al tiempo, es
posible determinar el caudal de sélido alimentado al reactor, conociendo su valor exacto. En la
figura 2.7 se muestra la variacion tipica de peso frente al tiempo durante una prueba cualquiera.
Puede apreciarse que las pendientes de las rectas, es decir, los caudales, son muy constantes, lo
cual garantiza una buena operatividad del sistema de alimentacién. También pueden observarse
dos fendmenos tipicos durante la operacion de la planta piloto. En primer lugar, a las 15:42 se
procedio a la recarga de sélido en la tolva de reserva, razon por la cual se comprueba el despla-
zamiento de la recta hacia arriba. Posteriormente, a las 16:15, se realizé la apertura de las valvu-
las de tajadera, recargando biomasa en la tolva de dosificacion. La despresurizacion del sistema al
poner en contacto las tolva de reserva (a presion atmosférica después de la ulterior recarga) y la
tolva de dosificacion (a la presion de operacion), genera unas inestabilidades transitorias como las
reflejadas en la figura 2.7. Es destacable que la duracién de estas oscilaciones es pequefia, no
afectando a la operacion normal de la planta.

Es necesario desacoplar el conjunto formado por las tolvas y el dosificador del resto de
la planta piloto, de manera que las dilataciones del reactor al someterse a alta temperatura no
afecten a la medida de las células de carga usadas para el pesaje. Para ello, el sistema consta de
un elemento flexible que separa el dosificador del tornillo de paso rapido encargado de introducir
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la biomasa finalmente en el reactor. El flexible esta realizado en teflon, soportando temperaturas
de hasta 200 °C y es capaz de absorber satisfactoriamente las dilataciones a las que se ve some-
tido el gasificador de biomasa.
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Figura 2.7. Evolucién temporal del peso medido por las células de carga en el conjunto de alimentacién

Finalmente, la isla de sdlidos cuenta con un tornillo de paso rapido, que actia de lanza-
dera, de forma que el sélido alimentado por el dosificador se introduce de manera veloz en el
gasificador. El paso de este tornillo es variable, de modo que el sélido avanza mas rapido mientras
mas cerca se encuentra del gasificador. Con el fin de asegurar que no comience la pirolisis de la
biomasa antes de que el sélido llegue al reactor, la lanzadera se encuentra refrigerada por medio
de una camisa por la que circula agua de red.

2.2.3. Reactor de gasificacion y homo eléctrico

El gasificador de lecho fluidizado burbujeante consiste en un reactor construido en acero
inoxidable refractario tipo AISI-310, estando formado por tres partes: (1) el plenum o caja de vien-
tos, (2) el lecho fluidizado y (3) el freeboard. En la figura 2.8 se muestra el alzado del montaje de
estos componentes. Rodeando al reactor, se encuentra un horno eléctrico de 45 kWe (figura 2.2),
que es el encargado de compensar las pérdidas de calor durante la simulacién de operacién adia-
batica y del precalentamiento previo a la operacion a la planta durante el arranque de la misma. La
potencia del horno se encuentra distribuida de manera que 21 kWe se asignan al lecho, 12 kWe al
tramo inferior del freeboard y los otros 12 kWe al tramo superior del mismo. La potencia suminis-
trada por los tres tramos de horno se controla mediante tres lazos cerrados de control PID. La
sefial de entrada a cada PID puede seleccionarse de entre tres termopares disponibles a distintas
alturas en cada seccién de horno, los cuales se encuentran en contacto directo con la pared exte-
rior del reactor. Para monitorizar la potencia suministrada por cada tramo de horno, la sefial de
salida de cada uno de los PID a los elementos finales de control (en este caso relés de estado
solido) se divide en dos mediante duplicadores de sefial y se manda una de las sefiales al relé y la
otra se registra para cada instante de tiempo. La regulacion de temperatura conseguida por este
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método es muy satisfactoria, obteniéndose una buena calidad de control. En la seccién 2.5.3 se
explica en mayor detalle el modo de funcionamiento utilizando el horno eléctrico durante la opera-
cion de la planta.

El plenum del reactor esta interconectado con la alimentacién de gases, los cuales en-
tran por una tuberia dispuesta de manera perpendicular al eje del reactor (figura 2.8). En la parte
superior del plenum se aloja el plato o distribuidor de gases, que es el encargado de introducir una
pérdida de carga adecuada para asegurar la inexistencia de caminos preferenciales y asegurar
una buena fluidificacion del lecho [Kunii, 1991]. El distribuidor consiste en un plato perforado, de
10 mm de espesor, fabricado en acero inoxidable AISI-310 con un total de 32 agujeros de 2,5 mm
de didmetro cada uno de ellos, distribuidos al tresbolillo, ademas de un orificio central de 38 mm
de didametro a través del cual se puede descargar sélido del interior del reactor. Para facilitar la
descarga, el plato tiene una inclinacién de 30° sobre la horizontal.

—

=

FREEBOARD

LECHO

SISTEMA
DESCARGA

Figura 2.8. Alzado del conjunto plenum-gasificador-freeboard-sistema de descarga

El sistema de recogida de sdlido esta formado por una tuberia de descarga que presenta
dos tolvas de almacenamiento separadas por valvulas de bola, como se representa en la figura
2.8. Este mecanismo esta disefiado para poder retirar muestras de sdlidos durante la operacion,
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de manera discontinua, sin que exista riesgo de escape de gases del interior del gasificador duran-
te la maniobra.

El lecho fluidizado es un tubo de 150 mm de didmetro interno y una altura de 1,4 m. Este
presenta dos entradas adicionales. La primera de ellas es la conexién con el tomillo de paso répi-
do del sistema de alimentacion de sdlidos, encontrandose ésta a una altura de 150 mm sobre el
plato distribuidor. La segunda tubuladura es la boca de recarga del sélido inerte, estando dispues-
ta en un angulo de 60° sobre la horizontal.

Para la descarga en continuo de cenizas del interior del lecho, existe también un rebo-
sadero lateral, que permite regular la altura de lecho en tres niveles distintos. La recogida de mate-
rial se basa en el mismo mecanismo descrito para la descarga de sdlidos a través del plenum, con
la salvedad de que las valvulas en este caso son de tajadera de apertura rapida en lugar de valvu-
las de bola. Con este mecanismo es posible la toma de muestras representativas del interior del
lecho durante distintos periodos.

La union entre el lecho y el freeboard se hace mediante una pieza de transicién tronco-
conica, la cual diverge hasta el diametro interno del freeboard, 250 mm. La misién del freeboard es
reducir los arrastres de particulas que todavia no han alcanzado una conversién adecuada. Para
ello, al ampliar la seccién de paso, se reduce la velocidad del gas. La longitud total del freeboard
es de 2,15 m. En la parte inferior del freeboard, a 150 mm de su origen, se encuentra un anillo de
distribucién para la inyeccion de aire secundario. El caudal aportado a través de este Ultimo puede
regularse por medio de una valvula de bola situada en la tuberia de conexion entre el aire primario
y el anillo distribuidor. La indicacion de aire inyectado se realiza por medio de rotdmetro. El free-
board se encuentra conectado en su extremo superior, perpendicularmente a su eje, con el siste-
ma de salida de gases.

Existen multiples sondas para la medida de temperaturas y presiones a lo largo del
reactor. En este estudio se utilizaron cuatro termopares en el lecho, dos situados en el primer
tercio de su longitud (denominados TT-1y TT-2), uno situado a dos tercios de la longitud total (TT-
3) y otro en la salida del lecho (TT-4); y tres en el freeboard, uno a la entrada (justo encima del
anillo de aire secundario), otro en la mitad del mismo y el ultimo a la salida (TT-5, TT-6 y TT-7,
respectivamente). La presion, relativa a la atmosférica, se midié en el plenum, al final del lecho y a
la salida del freeboard.

2.2.4. Sistema de salida de gases de gasificacion

El sistema de salida de gases del reactor de gasificacion esta concebido para la limpieza
parcial del gas, la preparacion y muestreo de gases y cenizas y la combustion final del mismo. En
la figura 2.9 se muestra un esquema de este sistema y su instrumentacion.

Nada mas abandonar el gasificador, el gas se encuentra con dos ciclones de alta efica-
cia colocados en serie, cuya mision es la eliminacion de las particulas arrastradas. La instalacion
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se encuentra calorifugada para evitar la condensacion tanto de los alquitranes formados en el
proceso de gasificacion, como de la humedad del gas en caso de que el contenido en agua del
gas producto sea elevado (pruebas con vapor como agente gasificante). Las particulas se recogen
en dos tolvas calorifugadas que se encuentran aisladas mediante valvulas de tajadera de apertura
rapida, tal y como los sistemas descritos para la recogida de sdlidos por la parte inferior del gasifi-
cador o el rebosadero del reactor (figura 2.2). Este mecanismo permite tomar muestras de cenizas
para evaluar su composicion y cuantificar los arrastres de manera fiable.

A CHIMENEA A CHIMENEA
\ /
A
CAMARA DE @

COMBUSTION
T

TOMA DE MUESTRA
OFF-LINE

/
7 CICLONES

FREEBOARD @ ON-LINE

TOMA DE MUESTRA

e
@
A

e

Figura 2.9. Diagrama del sistema de salida de gases de la planta piloto

A la salida de los ciclones, con el gas limpio de particulas, se encuentra la sonda para la
toma de muestras en discontinuo de alquitranes, particulas, humedad, contaminantes inorganicos
(NHs, HCN, SHz y HCI) y gases permanentes no medidos on-line (C2Hs, C2Hs y CsHs, principal-
mente). La descripcion de los equipos usados y los procedimientos de toma de muestras y el
analisis de las mismas se encuentran descritos en el anexo Il del presente documento.

Una vez muestreado el gas en discontinuo, éste se conduce a través de tuberias tracea-
das eléctricamente y calorifugadas hasta una sonda para el muestreo y analisis on-line de Oz, Hz,
CO, CO2 y CHs, donde se toma una pequefia porcion del gas. La linea de muestreo se calienta
eléctricamente a 400 °C, de forma que no se produzcan condensaciones de compuestos organi-
cos pesados (alquitranes). El analizador de gases consta de un tren de borboteadores con agua
para eliminar potenciales sustancias que puedan afectar a la medida y acondicionar los gases a
temperaturas admisibles para los distintos médulos de analisis de los que consta. Se utiliza medi-
da mediante infrarrojo no dispersivo para el CHs, CO y CO2, conductividad térmica para el Hz2 y
una célula electroquimica para el O2. Tras la medida de la composicidn de gases, se procede a la
monitorizacion y registro del caudal por medio de un rotametro.

Finalmente, el gas se quema en una camara de combustion, construida en acero refrac-
tario AISI-310, disefiada para trabajar a una temperatura de 800 °C. La camara cuenta con un
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quemador de baja velocidad con un consumo de 3 Nmé/h de propano como combustible de apoyo
y de 100 Nm?%h de aire primario, suministrado por medio de una soplante auxiliar de la instalacion
(figura 2.2). En caso de problemas de operacion en la cdmara de combustion, existe la posibilidad
de lanzar el gas sin quemar a la atmosfera, a través de conducciones traceadas eléctricamente y
calorifugadas para evitar problemas operativos derivados de la condensacion de alquitranes.

2.2.5. Sistema de monitorizacion y control

La instrumentacion de la que consta la planta piloto es muy completa, y permite la moni-
torizacion y registro, en distintos puntos, de variables fisicas y quimicas de vital importancia para
el posterior analisis de los procesos de gasificacion. La medida de temperatura se realiza en mas
de doce puntos, mediante termopares tipo K. La medida de presion se realiza mediante sensores
de presion diferencial de tipo resistivo. También se registran las variaciones de peso de las células
de carga (que suministran el caudal de solidos alimentado), las potencias eléctricas suministradas
por los equipos de calentamiento, las composiciones de gases on-line y los caudales de aire y gas
generado. Estas variables se procesan cada 0,5 s. Ademas, se miden (sin su registro on-line)
otros parametros como son los caudales de vapor, oxigeno, aire secundario, aire de presurizacion
en tolvas y de cenizas recogidos en los ciclones y rebosadero. También se realizan medidas de
otros compuestos quimicos de manera discontinua.

Todas las variables monitorizadas quedan registradas para su posterior andlisis por
medio de un computador légico programable (PLC), al cual llegan las sefiales analégicas proce-
dentes de los distintos instrumentos de medida. Este PLC se comunica (a través de una red de
campo tipo PROFIBUS) con un ordenador personal que tiene instalado un software de control
supervisor y adquisicion de datos (SCADA). Esta configuracion permite, a su vez, la actuacion
sobre muchas variables manipulables del proceso (arranque-parada de motores, cambios en las
consignas de los controladores y variadores de frecuencia, apertura de valvulas automaticas y
visualizacion de alarmas) por parte del operario de la planta. En la figura 2.10 se muestra, como
ejemplo, la pantalla principal del software SCADA usado en la planta piloto de gasificacion de
biomasa.

2.2.6. Sistemas auxiliares periféricos

La instalacion piloto cuenta, ademas, con suministros auxiliares para la operacion y
seguridad de operarios. Los suministros auxiliares constan de una red para agua, sistema de
saneamientos, aire comprimido para instrumentos y una linea eléctrica independiente de la insta-
lacion general del edificio, de forma que cualquier fallo en la red comun no afecte a la operatividad
de la planta piloto. Para la seguridad de los operarios ante posibles fugas de gases de gasifica-
cion, la instalacion cuenta con cuatro detectores de monéxido de carbono, uno en cada planta de
la instalacion, conectados a una central acustica de alarmas.
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Figura 2.10. Pantalla principal del SCADA utilizado en la planta piloto

2.3. INERTES Y ADITIVOS UTILIZADOS

Durante el desarrollo de los trabajos se han ensayado distintos materiales inertes y
aditivos. A la hora de seleccionar estos solidos como material para el lecho, el criterio seguido fue
su alta disponibilidad, adecuada resistencia mecanica y bajo coste para un posible desarrollo a
escala industrial.

Inicialmente, para la operacion de la planta en su disefio original, se seleccioné una
arena comun de tipo silice. La composicién de este material y el alto contenido de potasio de la
biomasa ensayada (orujillo) impidieron la realizacion de pruebas de duracion suficiente sin la
aparicion de importantes fendmenos de aglomeracién. Esto motivo el cambi6 al uso de ofita, mate-
rial que pemiti6 la operacidn con orujillo de manera satisfactoria [Gdmez-Barea, 2009]. Este mis-
mo material es el que se ha seleccionado como material inerte de base para la realizacion de las
pruebas de gasificacion en la presente tesis. Como aditivos para el estudio de la reduccion de
alquitranes mediante catalizadores no sintéticos, se opto por emplear caliza y aliumina.

A continuacion se describen las principales propiedades fisicas, quimicas y fluidodinédmi-
cas de estos tres sélidos. Las distintas propiedades fueron determinadas de manera experimental,
a excepcion de la velocidad de minima fluidizacion, la cual se determiné a partir de la correlacion
de Wen 'y Yu [Wen, 1966], usando como coeficientes para dicha ecuacién los calculados por Gra-
ce [de Souza-Santos, 2004].

La ofita es una roca de tipo silicato de procedencia sub-volcanica compuesta principal-
mente por feldespato, piroxeno y caliza. Su formula mineralégica es (Ca,Mg,Fe, Ti,Al)2(SiAl)20s. Su
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analisis quimico se presenta en la tabla 2.1 y su distribucién granulométrica en la figura 2.11. La
densidad de la ofita es de 2650 kg/m3 y su didmetro medio de 380 pm. La velocidad de minima
fluidificacion para las condiciones de temperatura y presion de operacion es de 0,12 m/s.

Tabla 2.1. Composicion quimica de los s6lidos usados: ofita, caliza y alumina
Analisis Mayoritario (%p/p)

Ofita Caliza Aliimina Ofita Caliza Alimina
Si como SiO> 53,93 0,30 0,04 Na como Na;0O 3,49 - 0,30
Al como Al203 13,61 0,10 99,5 K como K20 0,48

- 0,03
Fe como Fe;03 9,15 - 0,08 Sulfatos como SO; - 0,10 -

Ca como Ca0 11,15 55,40 0,02 Humedad a 105 °C 0,47 0,80
Mg como MgO 7,90 0,20 0,03 Pérdidas a 750 °C 0,64 43,50

La caliza es una roca sedimentaria de origen quimico formada principalmente por carbo-
nato calcico. Su composicién quimica y su distribucién granulométrica se encuentran en la tabla
2.1yen lafigura 2.11, respectivamente. Sometida a alta temperatura, la caliza, por un proceso de
calcinacion, se convierte en cal, compuesto con una alta superficie especifica y actividad catalitica
[Simell, 1992]. En este trabajo se usaron mezclas de ofita con caliza, calcinando la misma en el
propio lecho fluidizado durante el periodo de precalentamiento de la planta piloto. La densidad de
la caliza usada es de 2500 kg/m3. Su didmetro medio es de 640 um, lo cual se traduce en una
velocidad de minima fluidificacion teérica de 0,26 m/s. La caliza, al pasar a cal, sufre una disminu-
cién importante de su densidad: aproximadamente pierde un 45% de su peso en forma de CO2
que se libera a la atmésfera. Sin embargo, su tamafio no varia apreciablemente (diametro medio
de 620 pm), como puede verse en la figura 2.11. Todo esto concluye que la velocidad de minima
fluidificacion de la cal es bastante inferior a la de la caliza (del orden de 0,17 m/s). Ademas, la
resistencia mecanica de la misma decrece de manera importante, con el consecuente riesgo de
elutriacion y arrastres en el reactor [Ray, 1987], [Scala, 2000].

Fraccion (%p/p) menor que

0,6 0,9

Diametro (mm)

Figura 2.11. Distribucion granulométrica acumulada de los sélidos usados: ofita (#); caliza (m); alimina (A );
cal (o)

La alumina es, basicamente, dxido de aluminio, generado por medio del proceso Bayer a
partir de bauxita [Hudson, 2000]. Su composicién quimica se encuentra en la tabla 2.1, mientras
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que su distribucion granulométrica esta representada en la figura 2.11, en la que puede observar-
se que ésta es muy estrecha. Esto se debe a que este material se encargd a un suministrador
especializado. La alumina utilizada presenta una densidad de 3550 kg/m? y un tamafio medio de
370 um. La velocidad de minima fluidificacion es de 0,16 m/s. Su resistencia mecanica es muy
elevada, siendo baja la tendencia a la atricién y al arrastre de la misma.

2.4, COMBUSTIBLES EMPLEADOS

En el presente estudio se han utilizado cuatro combustibles distintos: madera, harinas
camicas (MBM), orujillo de aceitunas y lodos de depuradora secos (LDS). A continuacion se des-
criben las caracteristicas de cada uno de estos sdlidos.

Los estudios del efecto de los distintos agentes gasificantes y de las medidas primarias
sobre los alquitranes se realizaron con madera, al ser un combustible limpio, facil de manejar y
con muchos datos bibliograficos para contrastar resultados. Esta biomasa se utilizara, ademas,
como referencia para la comparacion con los otros sélidos. La madera se utilizd en forma de pe-
llets cilindricos de 6 mm de didmetro medio y una altura de 5-10 mm. La densidad de los pellets
fue de 1300 kg/m3, y la de montén de 600 kg/m3. El andlisis inmediato y elemental de esta bioma-
sa se presenta en la tabla 2.2, observandose una composicién muy parecida a otras maderas
reportadas en la bibliografia [Lv, 2003], [Kurkela, 1992].

El resto de biomasas empleadas fueron residuos o subproductos. La eleccion de éstos
se debe a que son combustibles interesante debido a que, potencialmente, pueden tener un coste
de adquisicion bajo, e incluso, como es el caso de los lodos de depuradora, negativo. Algunas
consideraciones mas profundas sobre estos combustibles se describen en la seccién 5.1.

Tabla 2.2. Anélisis elemental e inmediato de los distintos combustibles utilizados

MADERA MBM ORUJILLO LDS

bhe | bsb | bhe | bsb | bhe | bsb | bhs | bsb
PCI (MJ/kg) 17,06 | 18,38 | 1975 | 2057 | 1584 | 17,56 | 11,16 | 12,45
PCS (MJ/kg) 1840 | 1963 | 2127 | 22,056 | 1741 | 1873 | 12,23 | 13,39
C (%p/p) - 49,47 - 45,04 - 46,40 - 30,88
H (%p/p) - 5,79 - 6,40 - 533 - 4,36
N (%p/p) - 2,03 - 747 - 178 - 476
S (%p/p) - 0,06 - 0,64 - 0,15 - 1,24
0 (%p/p) - 41,94 - 21,58 - 32,13 - 15,61

Humedad (%p/o) | 6,28 - 6,91 - 8,66 - 8,65 -
Cenizas (%p/p) 0,67 071 | 1757 | 1887 | 12,98 | 1421 | 3942 | 4315
Voltiles (%p/p) | 7589 | 80,98 | 67,05 | 72,03 | 59,38 | 6501 | 47,28 | 51,75
Carbono fijio (%p/p) | 17,16 | 18,31 | 847 910 | 1898 | 20,78 | 4,66 5,10

a Base humeda
b Base seca

El primero los residuos utilizado fueron las harinas carnicas, provenientes de la extrac-
cion de la grasa de pollo mediante renderizacion, siendo éstas un subproducto del proceso. Estas
MBM se procesaron en la planta piloto en forma de pellets, debido a dificultades en la alimenta-
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cion. Los pellets son de tipo cilindrico, compactos, con un diametro de unos 5 mm y una longitud
comprendida entre 4 y 8 mm. La densidad fue de 1080 kg/m3, mientras que la densidad de montén
fue de 600 kg/m3. En la tabla 2.2 se muestra el anlisis elemental e inmediato de las harinas pelle-
tizadas usadas, mientras que la composicion mayoritaria de sus cenizas se muestra en la tabla
2.3. En comparacion con los pellets de madera, puede observarse un contenido en oxigeno mu-
cho menor en las MBM. Esta cuestion es fundamental para la obtencion de un gas de poder calori-
fico adecuado, como se pondré de manifiesto en la seccion 2.5.4. También destaca un elevado
contenido de nitrdgeno, que podria causar una concentracion importante de compuestos nitroge-
nados (principalmente NHs) en el gas de gasificacion. Cabe citar el bajo contenido en carbono fijo
y una concentracion de cenizas elevada. Con respecto a la composicion de éstas, se observa que
los mayores componentes son calcio y fosforo. Esto se debe a la presencia de huesos de los
animales procesados durante la generacién de las harinas camicas, los cuales estan formados,
entre otros componentes, por fosfato calcico.

Tabla 2.3. Caracterizacién quimica de las cenizas de MBM expresadas como dxidos
Fe203 Ca0 MgO | SiO: | AkOs3 | Na:O | MnO: | P:0s | K20 Otros
%plp 0,4 451 1,7 <0,7 <0,3 43 <0,1 41,4 41 2,0

Otro de los subproductos usados fue el orujillo de aceituna, proveniente del alperujo
generado en las almazaras de dos fases, tras sufrir un proceso de secado y extraccion del aceite
residual. En las tablas 2.2 y 2.4 se muestra la caracterizacion elemental e inmediata del orujillo
utilizado y la composicién en elementos mayoritarios de sus cenizas, respectivamente. Se obser-
va, en comparacion con la madera, contenidos importantes de cenizas, pero sin llegar al nivel de
los valores para las MBM. Dentro de la composicion de la ceniza, destaca la elevada presencia de
potasio, cuyo alto contenido, en combinacion con la silice presente en los inertes tipicos utilizados,
es el culpable de la alta tendencia a la aglomeracion del lecho durante la operacion con este pro-
ducto [van der Drift, 1999]. En lo referente a metales, los valores que se presentan en la tabla 2.5
son moderados. La distribucién granulométrica del orujillo empleado se muestra en la figura 2.12,
siendo el tamafio medio de particula de 1,7 mm. La densidad de montén es de 675 kg/m3.

Tabla 2.4. Caracterizacion quimica de las cenizas de orujillo expresadas como 6xidos
Fe>03 Ca0 MgO SiO; AlO3 Na;O | MnO; P05 K20 Otros
%plp 2,3 11,9 73 18,2 2,5 04 0,1 47 36,6 16,0

Tabla 2.5. Concentracién de metales presentes por kilogramo de orujillo seco

Elemento mg/kg Elemento mg/kg
As <160 Co <10
Hg <100 Ni <100
Se <100 Cr 646
Mo <100 v 60
Zn 182 Cu 182
Pb <160 Ba 270
Cd <16 Ny <200

Por ultimo, se gasificaron lodos de depuradora secos (LDS). Los LDS son un lodo pro-
cedente de estaciones depuradoras de aguas residuales, digeridos y sometidos a un proceso de
secado térmico que reduce su humedad hasta el 8% en peso.
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Fraccion (%p/p) menor que

Diametro (mm)

Figura 2.12. Distribucién granulométrica acumulada de: orujillo (#); LDS (m)

En la tabla 2.2 se muestra el anélisis elemental e inmediato del combustible, destacando
el elevado contenido en cenizas del mismo, asi como una fraccién importante de azufre, compues-
to poco frecuente en otros tipos de biomasas. La tabla 2.6 muestra el contenido en los elementos
mayoritarios y metales de los LDS mediante analisis por espectrometria de masas con fuente de
plasma de acoplamiento inductivo. Como es habitual en los LDS, se observa un alto contenido en
metales pesados [Reed, 2005], en particular Fe, Zn y Ni. El contenido en Hg est& por debajo del
limite de deteccion. La distribucidén granulométrica de los LDS se muestra en la figura 2.12, obte-
niéndose un tamafio medio de particula de 2,8 mm. La densidad de monton fue de 750 kg/mé.

Tabla 2.6. Concentracion (mg/kg de LDS en base seca) de elementos mayoritarios y metales

Elemento mg/kg Elemento mg/kg Elemento mg/kg
Ba 3431 Fe 38911,1 Mg 8916,7
Zn 1397,6 Cl 46,8 Al 31510,0
Cd 16,4 P 26996,4 Ag 452
Co 71 Mn 2461 Bi <10
Ni 1706,9 Sn 40,6 Cu 352,8
Cr 424,0 Hg <15 Ga 11,9
K 7813,8 Se <20 In <05
As <15 Sh <1,0 Sr 335,7
Mo 303,5 Li 27,2 T <15
v 25,3 Na 38323,6 Si 52510,5
Pb 148,2 Ca 4792,9 Zr 40,2

2.5. PROCEDIMIENTOS OPERACIONALES

Antes, durante y después de la realizacién de cada experiencia de gasificacion se reali-
zaba un protocolo que garantizara un correcto desarrollo de la prueba y velara por mantener unas
condiciones de seguridad adecuadas para el personal operario. Esta rutina es fruto de la expe-
riencia en planta y para llegar a su puesta a punto fueron necesarios un elevado nimero de ensa-
yos infructuosos. Es necesario destacar que el procedimiento aqui descrito puede presentar distin-
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tas modificaciones en funcion del tipo de combustible a gasificar, asi como en funcién del tipo de
agente gasificante empleado. A continuacion se describe en detalle un tipo de prueba genérico.

2.5.1. Puesta en marcha de la instalacion

Con anterioridad al dia de celebracion de la prueba, se procede a la carga del material
inerte (0 mezcla de inerte con aditivo) a utilizar. Esta carga suele realizarse en un lote de unos 8
kg. El mismo dia de la prueba el arranque se realiza a primera hora de la mafiana, con el fin de
tener la planta lista para la operacion en régimen a, aproximadamente, mediodia.

El primer paso es la puesta en funcionamiento del SCADA, para poder actuar sobre los
distintos motores y monitorizar las variables necesarias. El arranque consiste en alimentar una
cantidad adecuada de aire en el reactor, de manera que se permita la fluidificacion en régimen
burbujeante del inventario introducido. Este aire se precalienta por medio de los dos precalentado-
res instalados hasta un punto de consigna deseado, que suele ser 400° C. En caso que esté pre-
visto el uso de vapor, el primer calentador lleva el aire hasta una temperatura de unos 200 °C, de
manera que al ponerse en contacto el aire con el vapor (el cual se genera en condiciones cerca-
nas a la saturacion), no se produzcan condensaciones. Se situan los puntos de consigna de los
controladores de los tres tramos del horno eléctrico en un valor de unos 700-800 °C. De este
modo se pretenden que las condiciones de precalentamiento de la instalacién simulen las que
pueden existir en una planta industrial que utilice algun combustible de apoyo (como gas natural,
propano u otro).

La etapa de calentamiento abarca hasta que la temperatura en el interior del reactor
alcanza un valor relativamente constante y hasta que la temperatura de los conductos situados
aguas abajo del gasificador sea superior a 330 °C, valor tomado como referencia para asegurar la
inexistencia de condensaciones de alquitranes en ningun punto de la instalacion. La duracién total
de esta etapa es de aproximadamente 4-5 horas. En la figura 2.13 se muestra la evolucion tempo-
ral de las temperaturas en distintos puntos caracteristicos de la instalacion.

Durante el periodo de calentamiento se procede a la realizacién de otras tareas necesa-
rias, como la calibracion del analizador de gases on-line, la recarga inicial de las tolvas de sélido
con el combustible, la preparacion de los equipos para la realizacion de los muestreos off-line, el
precalentamiento de la caldera de vapor, asi como la verificacion de las medidas de los distintos
instrumentos de la instalacion. Una vez finalizado este protocolo de calentamiento, la planta se
encuentra en condiciones de comenzar la alimentacion de combustible.

2.5.2. Rutina de operacion de la planta

Al principio, se alimenta un pequefio caudal de solido con objeto de establecer condicio-
nes de combustidn, es decir, el aire aportado al reactor esta en exceso con respecto al estequio-
métrico para quemar completamente la biomasa. Al realizar esta operacion la temperatura en el
interior del gasificador aumenta rapidamente. Durante un periodo inicial, y con el fin de evitar una
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posible sobrealimentacién de sélido que dé lugar a problemas de defluidizacién, se procede a
alimentar el sélido por lotes, para asegurar una temperatura adecuada en el reactor, con la certeza
de que se esta consumiendo todo el sélido aportado. Fruto de este tipo de operacion, aparecen
unas curvas de caracter oscilatorio en la evolucion transitoria de las temperaturas en el interior del
reactor, como se observa en la figura 2.14. Cabe destacar como al comenzar a alimentar el com-
bustible, las temperaturas registradas por los distintos sensores (TT-1, TT-2 y TT-3) convergen
hacia un mismo valor. Una vez transcurrido un tiempo prudencial en este régimen, se pasa a
condiciones de gasificacion con un caudal de biomasa algo superior, de manera que se alcanzan
una temperatura y composicion estables en el tiempo.
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Figura 2.13. Evolucion temporal de las temperaturas media del lecho, media del freeboard y en la entrada de
la cdmara de combustion durante el arranque de la planta utilizando los precalentadores y el horno eléctrico
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Figura 2.14. Evolucion temporal de las temperaturas de distintos sensores y de la media de éstos frente a las
variaciones del caudal méasico de biomasa durante el arranque de una prueba de gasificacion
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Para alcanzar el punto de operacion deseado, se aumenta el caudal de solido hasta
llegar a la proporcion buscada entre el aire alimentado y el combustible aportado. Una vez alcan-
zado este punto y, en caso que se planee realizar pruebas con vapor, se comienza el aporte de
vapor con la caldera, reduciendo, en caso que sea necesario, el caudal de aire para mantener una
velocidad adecuada. Si la experiencia a realizar esta planificada para el uso de aire enriquecido,
una vez estabilizada la operacién con vapor, se aporta el caudal necesario de oxigeno necesario
para llegar al grado de pureza deseado. Un ejemplo de la mecanica seguida se muestra en la
figura 2.15, en la que se representa la evolucion de las temperaturas y los caudales de biomasa,
aire, vapor y oxigeno. Como puede apreciarse en la figura, al comenzar con el aporte de oxigeno,
la temperatura se eleva subitamente. Para evitar una elevacion excesiva, se procede a aumentar
el caudal de biomasa, hasta que se alcanza un equilibrio térmico entre el aporte de potencia calo-
rifica por la combustion y el consumo de la misma por las reacciones de gasificacion.
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Figura 2.15. Evolucion temporal de la temperatura media del lecho durante la puesta a régimen en una
prueba de aire enriquecido y vapor, representando la variacion de los caudales de biomasa, aire, oxigeno y
vapor

En la figura 2.16 se muestra la evolucion de las composiciones de gas frente a un esca-
I6n en la alimentacion de biomasa, manteniendo constante la alimentacion del agente gasificante.
Es posible observar el tiempo muerto transcurrido, entre 1y 2 minutos, desde que se introduce la
variacion en el caudal de biomasa hasta que se detecta en el analizador de gases.

2.5.3. Operacion de la planta en régimen permanente

Uno de los aspectos significativos de los experimentos presentados en este trabajo, es
que se llevaron a cabo en condiciones cercanas a las adiabaticas: el sistema de calentamiento se
controld de forma que solo se suministraba la potencia necesaria para compensar las pérdidas de
calor por las paredes del reactor. Para esto, una vez estabilizados los caudales, era necesario
proceder a situar la instalacion en condiciones adiabaticas simuladas, manteniendo la temperatura
del homo eléctrico ligeramente inferior que la temperatura en el interior del gasificador. En la figura
2.17 se muestra un detalle de la configuracién adoptada.
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Figura 2.16. Respuesta transitoria de la composicion de gases permanentes ante un escalon en el caudal de
solido si se mantiene constante la alimentacion de agente gasificante

La sefial del termopar situado en el interior del lecho esta continuamente transmitiendo el
valor de la temperatura del proceso al PLC, mientras que la temperatura de la pared del reactor se
manda al controlador PID del horno eléctrico, donde este valor se compara con el punto de con-
signa seleccionado por el operario. La figura 2.18 muestra la evolucion de las temperaturas del
lecho y de la consigna del controlador a lo largo de una prueba convencional. Pueden apreciarse
tres estados de régimen permanente: 806, 788 y 777 °C. La temperatura externa de la pared del
reactor no se transmite al PLC y, por tanto, no se encuentra representada en la figura.

HORNO
ELECTRICO
. K GASFICADOR
TERMOPAR ‘ 4
A CONTROLADOR PID /
(TEMPERATURA DE PARED) NI >
(TEMPERATURA DEL LECHO)

Figura 2.17. Detalle de la configuracion de medidores de temperatura para operacion cercana a adiabatica

La figura 2.18 ayuda a explicar la estrategia de control adoptada: la linea que muestra la
temperatura del lecho cae en el instante t1 por un aumento voluntario del caudal de biomasa.
Cuando el operario aprecia que comienza a disminuir la temperatura, monitorizada on-line, cambia
el set-point del controlador PID manualmente de 780 a 770 °C en el instante to. La temperatura del
lecho evoluciona en el tiempo, alcanzando un nuevo valor de régimen estacionario a una tempera-
tura de unos 777 °C. La eleccion del nuevo punto de consigna por parte del operario de la planta
estd basada en la experiencia adquirida en pruebas anteriores y en calculos tedricos obtenidos
previamente por medio de balances de materia y energia. En este ejemplo concreto la temperatu-
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ra de consigna fue ajustada a 770 °C y la temperatura de régimen permanente obtenida fue de
777 °C. Esta diferencia se considera suficientemente buena, cumpliendo el criterio de una diferen-
cia de temperatura maxima entorno a 10 °C.
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Figura 2.18. Respuesta de la evolucion de la temperatura media del lecho ante aumentos del caudal de
biomasa y modificacion de la consigna del horno para mantener condiciones adiabaticas

Una vez estabilizada la temperatura y composicion durante un periodo suficientemente
largo (entre 1y 2 horas) se procede al muestreo de alquitranes y particulas (segun la especifica-
cion técnica de muestreo de alquitranes y particulas [CEN/TS, 2006]) y de otros gases permanen-
tes de manera off-line (hidrocarburos de bajo peso molecular mediante el uso de bolsas y conta-
minantes, HCI, SHz, NH3z y HCN, mediante el uso de soluciones captadoras adecuadas). También
se toman varias muestras de sélidos recogidos en los ciclones, en el rebosadero y en el cenicero.
Todas las muestras son conservadas adecuadamente para su posterior analisis.

2.5.4. Parada de la instalacion

La parada de la planta se produce atendiendo a dos posibles situaciones: (1) bien por el
correcto desarrollo de la experiencia y la finalizacion de la misma (parada normal), (2) o bien por la
aparicion de alguna incidencia no resoluble que pudiera afectar a la seguridad de los operarios o
de los equipos e instalaciones (parada de emergencia)

La parada normal se realiza deteniendo la alimentacién de solido y desconectando los
precalentadores eléctricos y el horno eléctrico. El caudal de aire se mantiene en su nivel nominal,
salvo que se esté operando con oxigeno, en cuyo caso se corta la alimentacion de este Ultimo,
aumentando el caudal de aire para mantener una velocidad de gas adecuada. Bajo estas condi-
ciones, el carbonizado acumulado en el lecho durante la operacién se quema. El enfriamiento se
realiza progresivamente durante un periodo de unas 2-3 horas hasta que es posible una parada
completa de la planta a una temperatura adecuada y con una composicién de gases equivalente a
la del aire atmosférico. La temperatura a la que se lleva a cabo la combustion se puede manipular
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por medio del caudal de vapor aportado, evitando temperaturas localmente altas que puedan dar
lugar a problemas operacionales o defectos en los tubos del reactor. En la figura 2.19 se muestra
un ejemplo de la evolucién de caudales y temperaturas durante la parada de la planta en situacion
normal en la que se representa la casuistica comentada.
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Figura 2. 19. Evolucién transitoria de la temperatura y los caudales de las distintas especies en una parada
controlada de una experiencia de gasificacion usando mezclas de aire enriquecido y vapor

En caso de necesidad de parada de emergencia, la actuacion es semejante a la anterior,
con la salvedad de que se detiene la soplante y el aporte de vapor y se realiza una purga del
reactor con nitrégeno, procediendo a un barrido de los productos de la gasificacion.

2.5.5. Parametros y condiciones operacionales comunes

Los distintos programas experimentales descritos en los capitulos venideros, presentan
una serie de caracteristicas comunes que se describen a continuacion. Para asegurar una buena
repetitividad de los ensayos presentados, algunas de las pruebas acometidas se realizaron por
duplicado, mostrando una buena reproductividad. También, se han realizado, para todas las prue-
bas, los pertinentes balances de materia, referidos a la masa total, el carbono, el oxigeno y el
hidrégeno, asi como el balance de energia.

Con respecto a los balances de materia, los errores relativos entre la entrada y la salida
del sistema para la masa total y el contenido en carbono han estado, generalmente, por debajo del
5%. En los balances de oxigeno e hidrégeno, debido a la dificultad de medir el contenido en agua
del gas de manera fiable, estos valores pueden ser algo superiores. Como medida de chequeo de
la calidad de los resultados obtenidos, se aplicd el método desarrollado por Chern y otros [Chern,
1989], para corregir las composiciones de gases en los balances de materia, no observandose
diferencias significativas con los valores experimentales. Los resultados obtenidos para el balance
de energia han resultado satisfactorios, pudiéndose estimar las pérdidas de calor de la instalacion.
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En el caso mas general de los aqui presentados, teniendo en cuenta que los ensayos se
han llevado a cabo simulando la operacion adiabatica del gasificador, existe un numero limitado de
variables que se pueden imponer en cada prueba. Dados el combustible, el tipo inerte (con o sin
aditivos) e imponiendo la temperatura de entrada de la mezcla de agentes gasificantes en el ple-
num, existen un total de cuatro variables que se pueden especificar de manera independiente: los
caudales de biomasa, de aire, de vapor y de oxigeno.

El precalentamiento que sufre la mezcla antes de alimentarse al reactor esta disefiado
para simular un hipotético intercambio energético para la recuperacién del calor sensible de los
gases de salida del gasificador. Como restriccion para la temperatura de los gases a la salida del
intercambio, se impuso una temperatura minima de 330 °C, valor por encima del cual no existen
riesgos de condensacion de alquitranes. Los célculos realizados conducen a una temperatura
maxima de 400 °C en la mezcla alimentada. Es necesario destacar que ésta es una aplicacion que
no corresponde con la practica industrial en la actualidad, donde el enfriador de gases en el que
se llevaria a cabo el intercambio de calor presenta dificultades en el disefio y otras consideracio-
nes que deben ser tenidas en consideracion [Pels, 2004].

La combinacién de los caudales de aire y oxigeno determinan la composicién en oxige-
no del aire enriquecido utilizado en las pruebas del capitulo 3. A este parametro, de aqui en ade-
lante, se le denominard como pureza de oxigeno (OP), expresandose en %V/v, siendo una indica-
cion de la dilucién con nitrdgeno del gas generado en el proceso de gasificacién (a mayor OP,
menor dilucion).

Para un caudal de biomasa dado, pueden definirse dos relaciones para el analisis del
proceso: (1) la relacion estequiométrica (SR), proporcién mésica entre el oxigeno total alimentado
y el oxigeno necesario para la combustion completa, y (2) la relacién vapor a biomasa (SBR),
definida como el caudal de vapor alimentado al reactor dividido por el caudal de biomasa, expre-
sado éste en base seca sin ceniza (s.s.c.).

Adicionalmente, el propio caudal de biomasa debe de ser tomado en cuenta como una
propia variable. Aun asi, para un valor acotado de este parametro en gasificadores de lecho fluidi-
zado, el sistema puede ser analizado aproximadamente por medio de la OP, la SR y la SBR,
esperandose que el valor del caudal de biomasa alimentado tenga una influencia menor. Estos
tres son los parametros que se utilizaran en esta tesis.

Existen otros pardmetros cominmente utilizados en la bibliografia, como son: la relacién
de equivalencia (ER), que no es més que la relacién inversa representada por la SR, y la relacién
de aire-combustible (AR), la cual expresa el caudal de aire alimentado divido por el caudal de
biomasa (s.s.c). Este ultimo parametro puede representarse frente a SR para cada una de las
biomasas seleccionadas en el presente trabajo, tal y como se muestra en la figura 2.20, donde se
aprecia como la AR necesaria para llegar a unas condiciones dadas para la SR es mayor para
biomasas como las MBM o los LDS. Esta situacién va acompafiada de una mayor dilucién del gas
producto con el nitrdgeno que acompafia al aire, apreciandose que el gas generado a partir de las
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MBM y los LDS va a tener una peor calidad que el gas a partir de orujillo y de madera. Estas con-
sideraciones se podran en manifiesto en la seccién 5.3.4.

AR (Nm? aire/kg sélido s.s.c.)

0,1 0,15 0,2 0,25 0,3 0,35 04 0,45 0,5
SR

Figura 2.20. Relacion aire-combustible (AR) para alcanzar una relacion estequiométrica (SR) concreta para
cada uno de los combustibles ensayados: madera (¢); MBM (m); orujillo (A ); LDS (e)

Los tiempos de residencia del gas en el lecho y el freeboard son también datos de ope-
racion importantes y, por ello, deben estar claramente especificados. Se han encontrado diferen-
cias significativas con respecto a la forma de presentar los tiempos de residencia en distintos
trabajos. Idealmente, el tiempo de residencia en el lecho debe tener en cuenta el gas generado
durante la devolatilizacién de la biomasa asi como el obtenido como consecuencia de las reaccio-
nes de gasificacion del carbonizado. Similarmente, el tiempo de residencia en el freeboard debe
estar claramente definido para evitar la incertidumbre generada por la significativa caida de tempe-
raturas que las instalaciones de escala laboratorio presentan, tipicamente 200-300 °C.

En este trabajo, el tiempo de residencia del gas en el lecho se calculé en base a la can-
tidad total de agente gasificante alimentado al reactor, a la temperatura media del lecho (los cuatro
termopares situados a lo largo del lecho registran practicamente la misma temperatura). Para el
tiempo de residencia del gas en el freeboard, el calculo se realizé considerando el caudal de gas
seco a la salida y la temperatura media del freeboard (la humedad no se tuvo en consideracion,
puesto que no se midio en todas las experiencias). La temperatura del freeboard se obtuvo como
la media de las tres temperaturas medidas, observandose un salto méaximo de unos 100 °C entre
los valores registrados por TT-5 (inicio freeboard) y TT-7 (fin del freeboard) en la operacion en
régimen permanente. La razén para este salto probablemente fue que, debido al considerable
tamafio del freeboard, no se pudieron compensar totalmente las pérdidas en esta zona. Las velo-
cidades calculadas de esta manera arrojan valores comprendidos entre 0,85 y 1,45 m/s para el
lecho y entre 0,30 y 0,58 m/s en el freeboard. Teniendo en cuenta las dimensiones del reactor, los
tiempos de residencia para el gas en el lecho y el freeboard varian entre 1,0-1,6 sy 3,7-7,2 s,
respectivamente. Se asume que los rangos son, en comparacion con los tiempos caracteristicos
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de las reacciones que implican al carbonizado, suficientemente estrechos como para no conside-
rar su influencia en los analisis de resultados presentados.

Es conveniente realizar algunos comentarios sobre las condiciones fluidodinamicas de
trabajo en el reactor. Bajo las condiciones descritas de velocidades, las fluctuaciones de presion
observadas durante la experimentacion evidencian un régimen burbujeante en el lecho. Esto ha
sido confirmado tedricamente utilizando mapas de fluidizacion [Kunii, 1991], usando las velocida-
des de minima fluidizacion calculadas en la seccion 2.3 y unas velocidades superficiales del gas
entre 0,8 y 1,5 m/s. Adicionalmente, con el fin de valorar la inexistencia de fenémenos de segre-
gacién en el lecho durante la operacion con mezclas de ofita y aditivos, se calculé el médulo de
mezclado a partir de la ecuacion desarrollada por Nienow y otros [Nienow, 1978]. Para todas las
mezclas de inventario utilizadas, este mddulo arroj6 valores muy cercanos a 1, afirmando que para
las condiciones de velocidad superficial desarrolladas, la mezcla entre los distintos sdlidos es
practicamente perfecta, no existiendo riesgo de segregacion en lo referente al inerte y aditivos
utilizados.
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CAPITULO 3

INFLUENCIA DEL AGENTE GASIFICANTE

3.1. INTRODUCCION

En la gasificacion de biomasa con aire, la composicién del gas esta afectada por una
importante dilucién con nitrégeno, conduciendo a un gas producto con un poder calorifico bajo
(tipicamente entre 4 y 6 MJ/Nm3). Para producir un gas con un poder calorifico medio, entre 9y 13
MJ/Nm3, el uso de vapor se ha revelado efectivo. Sin embargo, la gasificacion con vapor es un
proceso considerablemente mas complicado de escalar, debido a que suministro de calor es pro-
blematico en el disefio de reactores a gran escala [Boerrigter, 2006].

Se han realizado muchos trabajos experimentales sobre gasificacién de biomasa en
lecho fluidizado utilizando diferentes agentes gasificantes. Se han llevado a cabo, en distintas
instalaciones de escala laboratorio, experimentos usando aire [Narvaez, 1996], vapor puro [Wala-
wender, 1985], [Herguido, 1992], [Franco, 2003], vapor-oxigeno [Wang, 1992], [Gil, 1999], vapor-
aire [Sadaka, 2002], [Lv, 2003], [Lv, 2004], [Kumar, 2009] y vapor-aire enriquecido [Turn, 1998],
generando un conocimiento muy Util para la compresion del proceso. Aunque existen algunos
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desacuerdos en el papel del vapor, su efecto bajo diferentes condiciones de operacion es bastante
conocido: el poder calorifico y el contenido en hidrégeno del gas producto es generalmente mayor
que en el caso de la gasificacion con aire. Ademas, bajo condiciones de temperatura elevada o
presencia de catalizadores, se ha verificado un aumento del reformado y craqueo de alquitranes e
hidrocarburos de bajo peso molecular (C2 y Cs) [Dupont, 2007].

Una caracteristica generalizada de las investigaciones llevadas a cabo en esta area es el
uso de reactores de pequefio tamafio, con aporte de calor al reactor por medio de un horno eléc-
trico y/o con calentamiento de la mezcla alimentada. Por tanto, ningun trabajo ha investigado la
gasificacion con mezclas aire-vapor variando las condiciones de operacion durante una operacion
del reactor autotérmica. Algunos estudios han involucrado a la gasificacion con aire autotérmica
[Kurkela, 1992], [Gémez-Barea, 2005], [Ocampo, 2003] pero, el pequefio tamafio de las unidades
utilizadas, hace imposible operar los ensayos adiabaticamente. Como ejemplo, Ocampo y otros
[Ocampo, 2003] mostraron que la conversidn de carbono y el poder calorifico del gas aumentaron
cerca del 20% cuando la relacion entre los caudales de vapor y carbén pasé de 0,58 a 0,71 kg/kg,
en un gasificador de carbdn de lecho fluidizado operado de manera autotérmica. No obstante, se
estimo aproximadamente un 20% de pérdidas de la energia total aportada en la entrada debido al
pequefio tamafio de la instalacion y la calidad del aislamiento térmico.

Aunque varios autores han sefialado la importancia de conducir los experimentos a
escala piloto de manera que se asemejen a la operacion a gran escala [Van Paasen, 2004], [Core-
lla, 2005], la mayoria de los estudios se han llevado a cabo de manera alotérmica: |la temperatura
y los caudales de biomasa, vapor, aire y/u oxigeno se han modificado de manera independiente.
En general, la adicién de calor al reactor mediante calentadores eléctricos no es viable ni técnica
ni econdmicamente para una posible aplicacién a escala industrial. Por tanto, la mayoria de los
resultados existentes sobre gasificacion con mezclas de aire-vapor podrian ser, en el mejor de los
casos, Utiles para la optimizacién de las condiciones de operacién en gasificadores indirectos y
gasificadores alimentados con mezclas oxigeno-vapor. Por el contrario, para gasificacion autotér-
mica a escala industrial, las a priori mejores condiciones de operacidn obtenidas a escala de labo-
ratorio no son alcanzables tras el escalado de la unidad, debido a que las variables son interde-
pendientes. Ademas, no existe informacion en la bibliografia sobre las mejoras acaecidas sobre el
uso del vapor de baja calidad (baja presion, en condiciones cercanas a la saturacion) en un gasifi-
cador de lecho fluidizado alimentado con aire.

Cuando la operacion se lleva a cabo autotérmicamente, la adicion de vapor de baja
calidad conlleva un decremento de la temperatura de gasificacion. Esta opcién, sin embargo,
puede ser potencialmente interesante porque la presencia de una pequefia cantidad de vapor
puede alterar de manera significativa la composicion del gas generado, debido a que se favorecen
las reacciones de reformado y gasificacion [Ocampo, 2003]. Obviamente, el nivel térmico en el
gasificador debe mantenerse razonablemente alto para promover las reacciones anteriormente
mencionadas.
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En este capitulo se pretende estudiar el efecto de la adicion de vapor en un gasificador
de biomasa alimentado con aire cuando se presentan condiciones de operacion cercanas a las
adiabaticas, simulando las condiciones reales que se obtendrian en un gasificador de escala
industrial, es decir, con bajas pérdidas de energia por las paredes. El principal objetivo de estos
ensayos es estudiar el efecto de la SR y la SBR en la calidad y composicién del gas generado.
Como biomasa se utilizan pellets de madera y el material del lecho es ofita.

Posteriormente, para la optimizacion del proceso de gasificacion con aire y vapor, con el
fin de obtener un nivel térmico més elevado en el reactor, se estudia el uso de oxigeno como
medio para enriquecer el aire y, de este modo, disminuir la dilucion con nitrogeno. En este trabajo,
se ha admitido una composicién maxima de oxigeno en el aire enriquecido del 40% (v/v). Este
valor seria la concentracion maxima de oxigeno que podria producirse en equipos de separacion
de aire basados en tecnologias de membranas que existen actualmente a nivel comercial. La
generacion de oxigeno por esta via podria mantener los costes de inversion y operacionales rela-
tivamente bajos en comparacidn con las tecnologias convencionales de generacion, basadas en la
destilacion de aire 0 en equipos de absorcion. Consecuentemente, el tamafio de las plantas dise-
fiadas con esta tecnologia no podria ser excesivamente grande, adecuandose a plantas de pro-
duccién de electricidad de mediana escala (<5-10 MWe), suponiendo una limpieza adecuada de
particulas y de alquitranes.

La evaluacion de la mejora en la calidad del gas se realiza incluyendo una variable adi-
cional, la pureza de oxigeno (OP), a la casuistica estudiada para mezclas de aire-vapor.

Con la experimentacion realizada en este capitulo, se pretende conseguir datos relevan-
tes que puedan ser utilizados para la evaluacion econdmica y el escalado de estas medidas a un
gasificador de lecho fluidizado burbujeante industrial, es decir, grandes unidades independientes
de gasificacion directa sin aporte externo de calor y con bajas pérdidas por las paredes.

3.2. CONDICIONES DE OPERACION

El programa experimental estd compuesto por pruebas con aire, mezclas aire-vapor y
mezclas aire enriquecido-vapor, variando el enriquecimiento en oxigeno en estas ultimas. Las
pruebas con aire se realizaron como referencia para ver el efecto de la adicion de vapor. El estu-
dio con diversos niveles de enriquecimiento esta concebido para evaluar el efecto de la reduccion
de la dilucién con el nitrégeno contenido en el aire. En la tabla 3.1 se resumen los datos principa-
les de los ensayos realizados.

Las pruebas de gasificacion con aire se llevaron a cabo de manera que la SR se vari6

entre 0,19 y 0,35. Estos son valores tipicos operacionales para plantas de gran tamafio trabajando
con un combustible limpio (como es la madera) en condiciones adiabaticas y autotérmicas [Kurke-
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la, 1992]. Para llegar a estos valores, el caudal de aire se mantuvo constante en 17 Nmé/h y el
caudal de biomasa se vario entre 11,5y 20,5 kg/h. En total se realizaron tres pruebas en estas
condiciones. En las pruebas de gasificacion con aire-vapor, la SR se conservo en valores cerca-
nos a los estudiados con aire, mientras que la SBR se modificé entre 0,18 y 0,45. Estas relaciones
se alcanzaron variando el caudal de vapor entre 2,5y 6 kg/h mientras que el caudal de solido se
movid entre 12,2 'y 19,1 kg/h. En total se realizaron seis ensayos con mezclas aire-vapor.

Tabla 3.1. Resumen de las condiciones de operacion en pruebas con distintos agentes fluidizantes

Parametro Valor

Material del lecho Ofita

Combustible Pellets de madera

Agente gasificante Aire, aire + vapor, aire enriquecido + vapor
Temperatura de entrada del agente gasificante 400°C

Con las nueve pruebas realizadas entre aire y aire-vapor, se construyé una matriz con
tres niveles de SR (0,19-0,23; 0,27; 0,33-0,35) y tres niveles de la SBR para cada valor de la SR.
La tabla 3.2 recoge un resumen de los experimentos y de los resultados principales. La matriz esta
disefiada para permitir, aproximadamente, un estudio a bajos, medios y altos niveles de SR y
SBR, mientras se mantiene la temperatura del lecho suficientemente alta (727-812 °C).

El programa experimental para las pruebas usando aire enriquecido-vapor esta com-
puesto por ensayos en los que se utiliz aire, vapor y oxigeno en distintas proporciones, de mane-
ra que la SR, la SBRy la OP se variaron entre 0,24 y 0,38, entre 0 y 0,63 y entre 21 y 40%, res-
pectivamente, disefidandose las combinaciones recogidas en la tabla 3.3 para cada OP. La matriz
generada se disefid para valorar la operacion a nivel bajo y alto de la SR y la SBR, mientras se
modificaba el valor de la OP para mantener la temperatura suficientemente alta.

Para establecer estas relaciones, los caudales se variaron entre los siguientes rangos: el
de biomasa entre 10 y 21,6 kg/h, el de aire entre 5,6 y 17 Nm?/h, el de vapor entre 0 y 7,4 kg/h y el
de oxigeno entre 0 y 3,7 Nm3/h. Se construy6 una matriz experimental con cuatro valores para la
OP (21, 30, 35y 40) y dos niveles para la SR y la SBR, representando valores bajos y altos: 0,24-
0,27 (baja SR) y 0,33-0,38 (alta SR) para la SR y 0,22-0,36 (baja SBR) y 0,43-0,63 (alta SBR) para
la SBR. En total la matriz experimental consta de 16 experimentos independientes. Los resultados
principales de los mismos se muestran en la tabla 3.4. Como base para la comparativa, se utiliza-
ron las pruebas con aire-vapor anteriormente comentadas, es decir, éstas son las pruebas que se
asignaron para el valor de la OP del 21% (aire ambiente). El resto de pruebas consisti6 en ensa-
yos en los que la OP se fijé en 30, 35 y 40%.

La tabla 3.4 incluye un total de 20 ensayos debido a que se llevaron a cabo cuatro prue-
bas adicionales para estudiar el efecto del vapor con mayor profundidad. Estos ensayos adiciona-
les se realizaron con un valor fijo de SR=0,35 y dos valores de OP (21% en el test A3y 40% en
los ensayos E9, E11y E12).
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Tabla 3.2. Resultados de los ensayos con aire y aire-vapor

PRUEBA | A1 | V1 | V2 | A2 | V3 | V4 | A3 | V5 | V6
Condiciones operacionales
Caudal biomasa (kg/h) 20,5 17,5 19,1 15,0 15,0 15,0 11,5 12,2 12,2
Caudal aire (Nm3/h) 17,0 17,0 15,5 17,0 17,0 17,0 17,0 17,0 17,0
Caudal vapor (kg/h) 0 30 50 0 32 6,0 0 2,5 51
Temperatura media lecho (°C) 780 752 727 805 786 755 812 804 789
Set-point horno (°C) 770 740 720 800 780 750 800 790 780
Temp. media freeboard (°C) 687 675 660 718 708 709 716 721 709
Tiempo residencia lechoz (s) 14 11 11 1,3 11 1,0 1,3 11 1,0

Tiempo residencia freeboarc (s) 438 4,7 4,3 4,9 41 4,0 4,5 3,8 3,7

Variables principales para analisis

SR 019 | 023 | 019 | 027 | 0,27 | 027 | 035 [ 0,33 | 0,33
SBR 0 0,18 | 0,28 0 0,23 | 043 0 0,22 | 045
Gas: composicion, produccién y caudal
CO (%v/v, seco) 18,2 13,8 11,5 17,6 15,0 11,9 15,8 15,4 13,8
Ha (% Vv, seco) 13,2 14,6 16,2 12,6 14,0 16,2 8,7 11,9 13,3
CO: (%v/v, seco) 14,2 16,9 18,6 14,9 16,2 18,6 15,1 15,9 17,0
CH¢ (% /v, seco) 6,0 52 59 52 47 53 51 48 4,6
Contenido alquitran (g/Nms3) 25,8 ndec | nde | 238 ndc | nde | 17,6 16,7 15,4
Produccién CHq (g/kg s.s.c.) 50 53 61 57 62 71 79 82 82
Produccién alquitran (g/kg s.s.c) 30 ndec | nd.c 37 ndec | n.d.c 38 40 38
Caudal gas (Nm3 seco/h) 22,3 23,2 26,1 21,4 25,9 26,5 23,3 27,3 28,4

Variables de proceso

GY (Nm3 seco, sin N-/kg s.s.c.) 0,6 0,7 0,8 0,8 0,9 1,0 1,0 1,2 1,2

PCI (MJ/Nm3 seco) 59 52 53 54 51 51 4,8 49 48
Eficiencia gasificacion (%) 37 40 42 45 51 53 56 65 66
Conversion carbono (%) 87 89 89 88 90 9 89 90 92
Conversion carbonizado (%) 65 70 70 65 73 75 71 74 79

a Medido a la temperatura media del lecho y basado en el caudal de agente gasificante a la entrada
b Medido a la temperatura media del freeboard y basado en el caudal de gas generado seco a la salida
¢ n.d: dato no disponible

Tabla 3.3. Valores experimentales de la SR y la SBR usadas para establecer los niveles de los ensayos en
cada nivel de OP en pruebas con aire enriquecido

SR SBR
Combinacién Alto Bajo Alto Bajo
1 0,33-0,38 - - 0,22-0,36
2 0,33-0,38 - 0,45-0,60 -
3 - 0,25-0,27 - 0,23-0,31
4 - 0,24-0,27 | 0,43-0,63 -
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Tabla 3.4. Resultados de los ensayos con aire enriquecido-vapor, incluyendo los valores necesarios de la tabla 3.2

PRUEBA _ A3 _ V5 _ V6 _ V3 _ V4 _ E1 _ E2 _ E3 _ E4 _ E5 _ E6 _ E7 _ ES _ E9 _ E10 _ E11 _ E12 _ E13 _ E14 _ E15
Condiciones operacionales

Caudal biomasa (kg/h) 15 | 122 [ 122 [ 150 | 150 | 124 [ 100 | 162 | 120 | 140 [ 118 | 168 | 126 | 216 | 162 | 148 | 132 | 120 | 188 [ 140
Caudal aire (Nm¥h) 170 | 170 [ 170 [ 170 [ 170 | 119 | 91 [ 106 | 77 | 116 ] 83 | 95 | 70 | 115 | 93 | 89 | 73 | 68 | 81 | 56
Caudal oxigeno(Nm?/h) 0 0 0 0 0 15 | 12 | 14 ] 10 | 23 | 18] 20| 15 | 37 [ 29 | 28 | 23 | 21 | 26 | 18
Caudal vapor (kg/h) 0 25 | 51 | 32 | 60 | 37 | 56 | 47 | 65 | 43 | 62 | 49 | 74 | 21 | 44 | 49 | 66 | 64 | 53 | 73
Temp. media lecho (°C) 812 | 804 | 789 | 786 | 755 | 808 | 790 | 781 | 765 | 820 | 795 | 800 | 757 | 840 | 829 | 830 | 813 | 806 | 803 | 766
Set-point hormo (°C) 800 | 800 | 780 | 780 | 750 | 800 | 780 | 770 | 750 | 810 | 780 | 790 | 750 | 825 | 815 | 815 | 800 | 800 | 790 | 760

Temp. media freeboard (°C)

716 21 709 708 709 715 715 716 695 715 725 725 720 724 708 727

725 727 725 722

Tiempo residencia lecho? (s)

1,3 11 1,0 11 1,0 1,2 1,3 1,3 14 1,2 1,3 1,3 1,3 1,2 1,2 1,2

1,3 1,3 1,3 1.4

Tiempo residencia freeboard® (s)

43 4,0 4,0 3.9 3,7 47 6,1 45 6,0 4.2 5,7 45 58 34 4.4 47

55 58 4.4 6,0

Variables principales para analisis

OP (%) 21 21 21 21 21 30 30 30 30 35 35 35 35 40 40 40 40 40 40 40
SR 035 | 033 033 | 027 027 | 036 | 035 025 | 024 038 | 034 | 027 | 026 | 032 033 | 035 | 032 [ 033 | 026 0,24
SBR 0 0,22 045 | 023 043 | 032 | 0,60 0,31 0,58 033 | 05 | 0,31 0,63 0,1 029 | 036 | 054 | 057 | 030 0,56
Combinacién ( tabla 3.3) - 1 2 3 4 1 2 3 4 1 2 3 4 - 1 - - 2 3 4

Gas: composicion, produccion y caudal

CO (%v/v, seco)

15,8 15,4 13,8 15,0 11,9 18,9 15,7 20,8 15,3 20,0 17,5 | 239 193 | 274 251 23,9

20,2 193 | 285 23,5

Hz (%v/v, seco)

8,7 11,9 13,3 14,0 16,2 16,4 18,3 200 | 223 175 | 21,8 | 224 | 251 18,3 231 22,3

245 | 257 | 257 27,5

COz2 (%v/v, seco)

15,1 15,9 17,0 16,2 18,6 17,6 18,8 158 | 20,3 16,8 18,0 12,6 16,2 16,2 13,7 14,6

16,7 17,0 9.2 14,6

CHa (%v/v, seco)

5,1 4,8 4,6 47 53 55 5,7 6,7 71 5,6 5,1 73 74 73 6,5 6,7

6,9 6,7 8,1 17,7

Produccion CO (g/kg s.s.c.)

453 443 403 366 303 456 363 405 306 475 366 438 369 520 499 484

387 385 476 391

Produccion Hz (g/kg s.s.c.)

18 25 28 24 29 28 30 28 32 30 33 29 34 25 33 32

34 37 31 33

Caudal gas® (Nm? seco/h)

246 | 261 265 | 272 284 | 223 17,2 23,5 17,9 24,8 184 | 22,9 17,9 | 30,5 240 | 223

18,8 178 | 234 17,3

Variables de proceso

GY (Nm3 seco, sin No/kg s.s.c.)

1,0 11 11 1,0 11 11 11 1,0 1,0 11 11 1,0 1,0 11 11 11

T 1] 10 [ 10

PCI (MJ/Nm3 seco)

48 5,0 48 5,1 52 6,1 6,0 7.2 6,9 6,4 6,8 8,1 78 8,1 8,0 78

77 76 93 87

Eficiencia gasificacion (%)

59 62 61 54 57 64 60 61 60 66 61 64 65 67 69 69

64 66 68 63

Conversién carbono (%)

93 90 92 90 9N 94 95 96 96 95 95 96 96 97 96 96

97 96 97 97

a Calculado a la temperatura media del lecho y basado en el caudal total de agente gasificante. b Calculado a la temperatura media del freeboard y basado en el caudal gas producto. ¢ Determinado por balance de masa
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3.3. RESULTADOS Y DISCUSION

3.3.1. Pruebas con aire-vapor

El efecto de la SBR y la SR sobre la temperatura de gasificacién se muestra en la figura
3.1, apreciandose como la temperatura en el lecho decrece al aumentar la SBR para los tres
niveles de SR estudiados. El efecto de la disminucion es menos importante cuando la SR se man-
tiene en un nivel alto, es decir, cuando el caudal de biomasa alimentado es el mas bajo.

Temperatura del lecho (°C)

SBR

Figura 3.1. Temperatura media del lecho como funcion de la SBR para diferentes niveles de la SR: baja (¢),
media (m), alta (A )

La justificacion de la disminucion de la temperatura con el aporte de vapor es doble. Por
un lado, el vapor tiene una capacidad calorifica alta, de modo que la temperatura disminuye para
equilibrar el balance de energia. Por otro lado, la presencia de mayor cantidad de vapor en el
reactor puede favorecer a las reacciones de reformado/craqueo/gasificacion, las cuales son endo-
térmicas. Existen diferencias al comparar este comportamiento con otros trabajos, que pueden
justificarse por los distintos modos de operacidn: en los experimentos de Turn y otros [Turn, 1998]
y Sadaka y otros [Sadaka, 2002], para modificar la SBR, el caudal de vapor se mantuvo constante,
mientras se vario la biomasa, mientras que en el trabajo de Lv y otros [Lv, 2003] y de Kumar y
otros [Kumar, 2009], los caudales de biomasa y aire se conservaron constantes, pero se cambid el
calor suministrado de un ensayo a otro. En este trabajo, el caudal de aire se mantuvo constante,
mientras que los caudales de biomasa y vapor se modificaron (tabla 3.2).

El efecto de la SBR en la composicion del gas generado se presenta en la figura 3.2. El

andlisis de las pendientes sugiere que la disminucion de CO (figura 3.2-a), al aumentar la SBR, es
mas importante para valores bajos de la SR, es decir, para temperaturas menores. Este efecto de
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la SR también se aprecia para el CO2 (figura 3.2-c), sdlo que con un comportamiento contrario
para la SBR.

Los resultados mostrados en la figura 3.2 guardan similitud con los obtenidos por Lv y
otros [Lv, 2003], pero el efecto de la variaciéon de la SBR es mucho menor. Por el contrario, los
resultados obtenidos en estas pruebas no coinciden con los alcanzados por Sadaka y otros [Sa-
daka, 2002], quienes obtuvieron que los valores de CO se ven afectados por la velocidad superfi-
cial del gas y que el contenido de CO: del gas disminuia a medida que se aumentaba la SBR.

Un anélisis del eje de ordenadas (SBR=0, es decir, pruebas con aire) en las graficas de
la figura 3.2 permite deducir que el contenido de CO2 practicamente permanece constante para los
tres niveles de la SR ensayados, mientras que el CO y el Hz decrecen significativamente cuando la
SR aumenta. Este decremento es especialmente relevante en el caso del Hz para el maximo valor
de la SR. Finalmente, la adicion de vapor aumenta de manera significativa la relacion entre Hz y
CO, como se aprecia claramente en la figura 3.3.

En resumen, los resultados de las figuras 3.2 y 3.3 sugieren un aumento de la reaccion
de desplazamiento del gas de agua (CO + H:0 « COz2 + Hz) con la concentracion de vapor en el
lecho. Esto parece cumplirse a pesar de la disminucion de la temperatura del lecho asociada a la
inyeccidn de vapor. Un método adecuado para verificar este resultado hubiera sido el célculo de la
conversion de vapor en el lecho. Desafortunadamente, por problemas de atascos en la sonda
durante la toma de muestras, no se pudo conocer el contenido en humedad del gas producto para
esta serie de ensayos.

La figura 3.4-a muestra la concentracion de alquitranes en el gas de gasificacion como
una funcion de la temperatura para los cinco ensayos (tabla 3.2) en los que se realizaron mues-
treos: los tres tests con aire (A1, A2 y A3) y los dos experimentos con aire-vapor llevados a cabo a
alto nivel de la SR (V5 y V6). La tendencia fue como cabria esperar en los ensayos con aire: a
mayor temperatura del reactor, menor concentracion de alquitranes en el producto.

En las pruebas en las que se utilizé vapor, es decir, SBR#0 (representados por los pun-
tos cuadrados en la figura 3.4-a) se muestra, ademas, una ligera reduccion del contenido en alqui-
tranes cuando la SBR aumenta. Debido a que la temperatura en el ensayo realizado a alta SBR
(0,45) era menor que la temperatura de la prueba conducida a SBR=0,22, la figura sugiere que
también la concentracion de vapor afecta al contenido en alquitranes en el gas. Claramente, para
los dos ensayos con mezclas aire-vapor presentados en la figura 3.4-a, los efectos contrarios
sobre la conversién de alquitranes causados por la temperatura y la concentracion de vapor pare-
ce que, aproximadamente, se contrabalancean, arrojando un contenido similar de alquitranes de
un test a otro (16,7 frente a 15,4 g/Nm3).
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H,/CO (vIv)

0,8 1

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5
SBR

Figura 3.3. Relacion H2/CO como funcion de la SBR para diferentes niveles de la SR: baja (¢), media (),
alta (A)

Otro hecho que merece la pena destacar de la figura 3.4-a es que en las tres pruebas en
las que se utilizé aire se impusieron caudales de biomasa bastante distintos: 20,5, 15y 11,5 kg/h.
En principio, si el aporte de biomasa se varia en un intervalo muy amplio, éste puede afectar a los
resultados. Para explorar esta posibilidad, se calcul6 el contenido de alquitran por kilogramo de
biomasa alimentada, es decir, la produccién de alquitranes expresada como gramos de alquitran
por kilogramo de biomasa seca y sin ceniza. El resultado se muestra en la figura 3.4-b como una
funcién de la temperatura, donde se aprecia que, excepto para el ensayo realizado con el mayor
caudal de biomasa, las producciones son similares (aproximadamente 38 g/kg s.s.c.). Desafortu-
nadamente, no hay suficientes medidas de alquitranes para una cuantificacion més profunda de
este comportamiento, pero parece que si el caudal de biomasa aumenta de manera importante, la
produccion de alquitranes se ve afectada incluso en pruebas con valores similares de SR y SBR.

La figura 3.4-c muestra el efecto de la SBR sobre la produccion de metano, donde los
resultados son inesperados, debido a que la presencia de vapor, usualmente, viene acompafiada
de un mayor reformado de metano y aqui se observa el comportamiento contario. Una justificacion
de este comportamiento seria que el uso de vapor favorece la produccion de metano durante la
devolatilizacién, pero su efecto en las reacciones de reformado con vapor es limitado. En cualquier
caso, la figura 3.4-c confirma que los valores de produccion de metano obtenidos son similares a
los de otros investigadores [Jand, 2006] para unas condiciones de operacién y de combustible
parecidas.
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La produccién de gas (GY) se define como la relacidn entre el caudal volumétrico de gas
producto (seco y sin nitrégeno) y el caudal de sélido (s.s.c.). En la figura 3.5 se muestra que la GY
aumenta al aumentar la SBR para todos los valores de la SR analizados, estando este resultado
en concordancia con otros trabajos revisados [Walawender, 1985], [Gil, 1999], [Franco, 2003]. Hay
que destacar que, en consideracion con la alimentacion, Lv y otros [Lv, 2003] y Rapagna y otros
[Rapagna, 2000], encontraron que el efecto del tamafio de particula y del tipo de biomasa afecta
de manera importante a la GY, sobre todo a temperaturas bajas (750 °C), donde la composicién y
la produccion del gas estan fuertemente condicionadas por la devolatilizacién de la biomasa.

o
]

GY (Nm®seco, libre de N,/kg sélido s.s.c.)
o
[{e]

0,5 T T T T
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5
SBR

Figura 3.5. Produccién de gas como funcién de SBR para diferentes niveles de la SR: baja (#), media (=), alta (A )

La figura 3.6 muestra el poder calorifico inferior (PCl) del gas generado, definido como el
calor de combustion (a 25 °C) de 1 Nm3 de gas seco, como una funcion de la SBR. Puede obser-
varse que aumentar la SBR disminuye el PCI del gas para los niveles bajo y medio de la SR,
mientras para el nivel alto permanece practicamente constante.

En el célculo del PCI (para todas las pruebas de este capitulo) sélo se tuvo en cuenta el
contenido energético del CO, Hz2 y CHa. Otras especies combustibles como los Cz y otros hidrocar-
buros ligeros, asi como los alquitranes, no se consideraron al no poder cuantificarse. Por tanto, el
valor real del poder calorifico del gas generado es mayor del que se presenta en la figura 3.6,
como se observara en el capitulo 4. Ademas, el PCI presentado en la figura para el gas seco
incluye el efecto de la dilucién con nitrégeno, debido a que el gas generado a partir de este proce-
S0 (operacion autotérmica usando aire como fuente de oxigeno) esta concebido para ser quemado
en aplicaciones témicas o, si el gas fuera limpiado adecuadamente, para la produccion de electri-
cidad. Es por ello que el PCI del gas debe referirse al gas en bruto, incluyendo el N.. Esta no es la
practica habitual para gasificacion con aire y vapor que puede encontrarse en la bibliografia, don-
de el PCl se expresa en base libre de nitrogeno puesto que, en estos casos, el proceso esta enfo-
cado para generar un gas de poder calorifico medio o para la produccién de un gas rico en hidro-
geno. Esto explica las diferencias entre los valores obtenidos para el PCl en este trabajo, desde
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4,7 a 6 MJ/Nm3, en comparacion con otros estudios de gasificacion con aire-vapor, en los que
dicho valor alcanza hasta los 12 MJ/Nm?,

S I — e

PCI (MJ/Nm® seco)

R S — —

40 : : : :
00 01 02 03 04 05
SBR

Figura 3.6. Poder calorifico inferior del gas generado como funcién de la SBR para diferentes niveles de SR:
baja (¢#), media (=), alta (A )

La eficiencia de gasificacion se define como la relacion entre el calor de combustion del
gas producto, calculada a través del PCI definido anteriormente, y el calor de combustion del
solido. La eficiencia de gasificacion fria asume que la temperatura de salida de los gases es de 25
°C, con lo cual el calor sensible de los mismos no se incluye. La figura 3.7 muestra el efecto de la
adicion de vapor sobre la eficiencia de gasificacion fria para los tres niveles de la SR objeto de
estudio, observandose cémo la inyeccién de vapor aumenta la eficiencia desde un 55 a un 65%
para la mayor de las SR probadas. Este hecho se justifica debido a que la eficiencia de gasifica-
cion tiene en cuenta simultdneamente el papel de la GY y del PCI, habiéndose demostrado que el
primero crece méas de lo que decrece el segundo. Estas tendencias estan de acuerdo con los
resultados de Lv y otros [Lv, 2003] y Sadaka y otros [Sadaka, 2002].

En la figura 3.7 también puede apreciarse (sobre todo para la SR alta) como aumentar
SBR indefinidamente no mejora la eficiencia a partir de un cierto valor. M&s adelante se presenta-
ra como la eficiencia de gasificacion puede llegar incluso a disminuir, existiendo un valor dptimo de
la SBR que la maximiza. Este resultado estd en consonancia con el obtenido para gasificacion
alotérmica por Kumar y otros [Kumar, 2009].

Los valores relativamente bajos de la eficiencia pueden ser explicados como sigue: (1)
no se ha tenido en cuenta para el calculo del PCI el contenido en hidrocarburos ligeros y pesados
contenidos en el gas producto. En el capitulo 4 se observara que estos compuestos pueden supo-
ner hasta un 15-20% adicional para la eficiencia. (2) A pesar de la especial atencion prestada para
conducir los ensayos de manera adiabatica, pueden seguir existiendo algunas pérdidas de calor a
través de las paredes. De la reconciliacion de datos de estos (y otros) ensayos, se ha estimado
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que las pérdidas a través de las paredes pueden significar alrededor de un 5-10% de la energia
introducida con el combustible. (3) Existe una ineficiencia causada por la no conversion del carbo-
nizado, como se vera a continuacion, que puede cuantificarse como un 4-8% del total de potencia
del combustible. En cualquier caso, las tendencias obtenidas en estos experimentos son bastante
claras, permitiendo establecer el efecto de la adicion de vapor sobre la eficiencia de gasificacion.

70
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Eficiencia de gasificacion fria (%)

S
o
I

30 ; ; ; ;
00 0,1 02 0,3 04 05
SBR

Figura 3.7. Eficiencia de gasificacion fria como funcién de SBR para diferentes niveles de SR: baja (¢),
media (m), alta (A )

La conversion de carbono expresa la fraccion de carbono contenido en el combustible
que se transfiere a la fase gaseosa. La figura 3.8-a muestra que la conversion de carbono esta
comprendida entre el 87 y el 92% y que ésta aumenta con la SBR para todo el intervalo de tempe-
raturas estudiado. Estos valores estan en conjuncién con aquellos obtenidos por otros autores [Lv,
2003, [Lv, 2004], [Kurkela, 1992] en los que se utilizaron combustibles, condiciones de operacion
y tipologias de reactor similares.

La conversidn de carbonizado, definida como la conversion del carbono contenido en el
residuo carbonoso tras la devolatilizacion de la biomasa, es una Util indicacién de la extension de
la conversion del solido obtenida en el gasificador. La figura 3.8-b presenta la conversién de car-
bonizado alcanzada en los ensayos, calculada ésta a partir del analisis de las cenizas recogidas
en los ciclones, asumiendo que un 20% (p/p) de la biomasa se convierte en carbonizado después
de la devolatilizacién, conteniendo éste un 96,5% (p/p) de carbono. Estos datos han sido obteni-
dos experimentalmente por Gomez-Barea y otros [Gomez-Barea, 2009b] en ensayos de devolatili-
zacion de pellets individuales a distintas temperaturas en un gasificador discontinuo de lecho
fluidizado alimentado con nitrogeno. La comparativa de las figuras 3.8-a y 3.8-b muestra que las
tendencias de las conversiones de carbono y carbonizado son muy parecidas, al estar relaciona-
das por la composicién de la biomasa, de manera que en adelante se utilizara la conversion de
carbono como parametro para evaluar la conversion del combustible.
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Los resultados de la figura 3.8-b, confirman la ineficiencia energética debida al carboni-
zado no convertido en el lecho que se comentd anteriormente. Aun asi, la conversién de carboni-
zado es bastante alta si se tiene en consideracion la temperatura de operacion, relativamente
baja. En contraste, el efecto del vapor sobre el carbonizado no es tan alto como cabria esperar,
aumentando sdlo un 15% al incrementar la SBR desde 0 hasta 0,45.
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Figura 3.8. Efecto de la temperatura sobre la conversion de: (a) carbono y (b) carbonizado para diferentes
valores de la SBR: SBR =0 (¢); SBR = 0,18 - 0,23 (w); SBR = 0,43-0,45 (A ).

De manera general, los numerosos mecanismos involucrados en el proceso hacen que
sea dificil identificar claramente los responsables de cada resultado. Para la gasificacion alotérmi-
ca, una temperatura y concentracion de vapor altas favorecen un aumento de la produccién de
gas por: (1) una mayor devolatilizacién, (2) la gasificacién con vapor del carbonizado y (3) las
reacciones de reformado con vapor y craqueo de hidrocarburos y alquitranes. La adicién de vapor
de baja calidad en gasificacion autotérmica disminuye la temperatura de operacion, pero aumenta

la concentracién de vapor en el reactor; pudiendo existir un compromiso entre estos dos efectos
contrapuestos.
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Los resultados de este trabajo sugieren que la gasificacion del carbonizado (efecto 2) no
esta tan favorecida por la presencia de vapor como en la gasificacion con vapor alotérmica. Cla-
ramente, la temperatura no es tan alta como seria necesario para una rapida gasificacion del
carbonizado para el tiempo de residencia del sélido, pero si lo es para favorecer la devolatilizacién
y las reacciones secundarias gas-gas, como son el reformado de alquitranes e hidrocarburos
ligeros (principalmente Cz y Cs) y la reaccion de desplazamiento del gas de agua (reformado de
CO). Las variaciones en el caudal alimentado de biomasa, en algunos ensayos, se traducen en
tiempos de residencia diferentes para el carbonizado, pero la influencia de éste en su conversién
fue limitada. Estas observaciones confirman que los mecanismos (1) y (3) son los principales
responsables de los beneficios observados en este estudio al usar vapor.

3.3.2. Pruebas con aire enriquecido-vapor

El efecto de la pureza de oxigeno (OP) sobre la temperatura de gasificacion se muestra
en la figura 3.9-a, comprobandose que la temperatura en el lecho aumenta con la OP para todos
los niveles de SRy SBR analizados. Nétese que, para valores fijos de SR y SBR, la variacion de
la OP se traduce en que se consume la misma cantidad de materia combustible, mientras que la
cantidad de nitrégeno que se introduce en el sistema es menor. Como resultado, el nivel térmico
del gasificador aumenta.

La figura 3.9-b muestra, como cabria esperar, que la temperatura en el reactor disminu-
ye a medida que aumenta la cantidad de vapor alimentado (SBR), para los cuatro valores de OP
estudiados, alcanzandose la mayor temperatura para la mayor OP. Este resultado es bastante
razonable porque la cantidad de nitrégeno a calentar disminuye. Sin embargo, las altas temperatu-
ras también favorecen a las reacciones de reformado y de gasificacién endotérmicas, cuyas velo-
cidades estan limitadas en el rango de temperaturas de proceso estudiadas en este trabajo, resul-
tando que la temperatura no es tan alta como cabria esperar sélo considerando el efecto de la
dilucion con N.. Esto se puede comprobar formulando el balance de energia global del sistema.

El efecto de la OP sobre la composicion del gas esté representado en la figura 3.10
(%viv de gas seco) y 3.11 (produccidn por kilogramo de biomasa). La figura 3.10-a muestra que,
para todas las combinaciones estudiadas, el monoxido de carbono aumenta cuando lo hace la OP,
pero parece que la combinacion SR baja — SBR baja (combinacién 3 de la tabla 3.3) proporciona
la mayor cantidad de CO, mientras que la combinacién 2 (SR alta — SBR alta) conduce a la menor
concentracion de CO en el gas, guardando estas tendencias una similitud con las observadas para
la gasificacién con aire-vapor, en la que los mayores contenidos se obtenian para los valores
bajos de SR y SBR. Un comportamiento anélogo puede observarse para el hidrégeno, como
muestra la figura 3.10-b.

Los resultados mostrados son bastante razonables porque, en general, al aumentar la
SR, una menor cantidad de CO acaba en el gas producto, ya que la fraccién generada del mismo
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en la devolatilizacion se oxida en una mayor medida. Para un valor fijo de la SR, aumentar la OP
significa menor cantidad de nitrogeno y por tanto mayor concentracion de CO. Ademas, el aumen-
to de la temperatura puede aumentar la produccion de CO para una SR y SBR dadas (como se ve

en la figura 3.11-a), haciendo, de esta manera, que el aumento la concentracion de CO sea inclu-
SO mayor.
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Figura 3.9. Temperatura del lecho como funcion de: (a) OP para diferentes valores de la SRy la SBR: SR
alta-SBR baja (combinacion 1) (#); SR alta-SBR alta (combinacién 2) (= ); SR baja-SBR baja (combinacién 3)
(A ); SR baja-SBR alta (combinacion 4) (e). (b) SBR para SR=0,35 y diferentes valores de la OP: OP=21%

(#); OP=30% (w); OP=35% (A ); OP=40% (e)

El hecho de que la SBR aumente el contenido de Hz también es razonable, pero el com-
portamiento con respecto a la SR no era conocido a priori. Probablemente, al disminuir la SR se
quemd menos Hz. Sin embargo, para una OP y SBR constantes, el nivel térmico del gasificador es
menor, resultando en una menor produccion de H durante la devolatilizacion y, posiblemente,
menos reacciones secundarias (craqueo y reformado de hidrocarburos y alquitranes) en fase gas,

conservandose la cantidad de hidrégeno y aumentando su fraccién molar al disminuir la dilucion
con Na.
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La figura 3.10-c muestra el efecto de la OP sobre el diéxido de carbono, evidenciando un
comportamiento compatible con las tendencias del mondxido de carbono que se describieron
anteriormente; el diéxido de carbono es el resultado tanto de la devolatilizacién de la biomasa
como de la oxidacién del CO. De hecho, la situacion es mas complicada porque el CO, también es
un reactante para las reacciones heterogéneas con el carbonizado y, posiblemente, con el alqui-
tran. Por tanto hay una competicidn por el oxigeno entre las diferentes especies presentes en el
gasificador: Hz, carbonizado, alquitran, CHs, hidrocarburos ligeros, etc. Debido a que el Hz y el CO
son especies mas reactivas, es habitual que consuman una mayor cantidad de oxigeno. Esta
conjetura esta también sustentada por las pequefias variaciones detectadas en el contenido en
metano de la figura 3.10-d. La complejidad y simultaneidad de los procesos puede explicar la
tendencia mostrada en la figura 3.10-c donde el contenido en CO2 se ve favorecido a bajas OP
(baja temperatura) y perjudicado a OP elevadas (altas temperaturas).
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Figura 3.11. Produccién de: (a) Mondxido de carbono, (b) hidrégeno, como funcién de la OP para diferentes
valores de la SR y la SBR: SR alta-SBR baja (combinacién 1) (#); SR alta-SBR alta (combinacién 2) (= ); SR
baja-SBR baja (combinacion 3) (A ); SR baja-SBR alta (combinacion 4) (e)
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Resumiendo, de la comparacion general de las diferentes graficas de la figura 3.10, se
puede observar que la devolatilizacién y subsecuente oxidacién del hidrégeno y del mondxido de
carbono proporciona una buena explicacion para la distribucion del gas medido a la salida del
gasificador, en conjuncion con la menor dilucion con nitrogeno al aumentar la OP. Las cuatro
gréficas de la figura 3.10 establecen que el CO y el H2 aumentan, el CO2 disminuye y el CH4 au-
menta ligeramente con el aumento de la OP del aire enriquecido. La reaccion de desplazamiento
del gas de agua no explica la distribucioén de productos obtenida para la fase gas, ya que el conte-
nido de monoxido de carbono e hidrégeno aumentd para todos los valores de OP. Otras reaccio-
nes homogéneas y, en menor medida, heterogéneas son, probablemente, las que determinan la
distribucién final de productos, no alcanzandose el equilibrio en la reaccion de desplazamiento del
gas de agua.

La produccion de gas se muestra en la figura 3.12, donde puede observarse que no
existe un incremento apreciable en la GY al aumentar la OP para ninguna de combinaciones de
SRy SBR probadas. El resultado esperado habria sido, sin embargo, que la GY hubiera aumenta-
do con la OP, ya que para una misma SRy SBR, la temperatura alcanzada en el gasificador seria
mayor y, consecuentemente, se generaria mas gas por medio de una devolatilizacion méas intensa.
Adicionalmente, cabria esperar un aumento de la descomposicion de alquitranes y de la gasifica-
cion de carbonizado, los cuales contribuirian a una mayor produccion de gas.

El comportamiento observado en la figura 3.12, sin embargo, probablemente se deba al
modo por el cual se ha calculado la produccion de gas, ya que existieron problemas de medida en
el rotametro de salida durante la realizacion de estos tests. Por ello, la GY incluye la contribucion
de las cuatro especie principales medidas on-line: CO, COz, H2 y CHas. Por el contrario, los hidro-
carburos ligeros y los alquitranes no se han tenido en cuenta en la produccién de gas. Desafortu-
nadamente, en las pruebas aqui presentadas no se pudo determinar el contenido de alquitran del
gas debido a problemas operacionales con la sonda de muestreo. Este dato hubiera sido intere-
sante para su comparacion con los resultados obtenidos en las pruebas de aire-vapor (seccion
3.3.1) y para verificar las hipétesis realizadas sobre la GY.

La figura 3.13 muestra el poder calorifico inferior del gas producto como una funcién de
la OP para las cuatro combinaciones de la SRy la SBR realizadas. Como cabria esperar, a mayor
OP mayor PCI del gas. El andlisis de la composicidn del gas en las figuras 3.10 y 3.11 explican el
comportamiento observado para el PCI en la figura 3.13. Niveles bajos de la SR conllevan a una
mayor cantidad de especies combustibles en el gas de gasificacién, mientras que una mayor OP
hace posible alcanzar una mayor temperatura en el gasificador para el mismo grado de oxidacion
del combustible, es decir, nivel de SR. Una baja SR y una alta OP conducen, por tanto, a favore-
cer las reacciones de reformado. Ademas, cabe esperar que, hasta algun valor de SBR (no cono-
cido en principio), la mayor concentracion de vapor conduzca a un mayor PCI, debido a que la
presencia de vapor favorece, incluso mas, las reacciones de reformado, si se mantiene una tem-
peratura en el reactor suficientemente alta. Podria preverse una ventana de operacién optima por
medio de una adecuada sincronizacién de los parametros de entrada.
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Figura 3.12. Produccién de gas como funcién de la OP para diferentes valores de la SR y la SBR: SR alta-
SBR baja (combinacion 1) (#); SR alta-SBR alta (combinacién 2) (= ); SR baja-SBR baja (combinacién 3)
(A ); SR baja-SBR alta (combinacién 4) (e)

La figura 3.14 muestra la eficiencia de gasificacion fria en estos ensayos con aire enri-
quecido-vapor. En la figura 3.14-a se muestra que con la combinacion de SR, SBR 'y OP es posi-
ble el aumento de la eficiencia desde un 55% hasta un 70%. La figura 3.14-b muestra el efecto de
la OP para un valor fijo de SR=0,35 a tres niveles de SBR: baja, media vy alta, quedando patente
el aumento de la eficiencia para todos los niveles.

PCI (MJ/INm® seco)

20 2 30 35 40 45
OP (%)

Figura 3.13. Poder calorifico inferior del gas producto como funcién de la OP para diferentes valores de la SR
y la SBR: SR alta-SBR baja (combinacion 1) (¢); SR alta-SBR alta (combinacion 2) (w); SR baja-SBR baja
(combinacion 3) (A ); SR baja-SBR alta (combinacion 4) (e)
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Figura 3.14. (a) Eficiencia de gasificacion fria como funcién de la OP para diferentes valores de SR y SBR: SR alto-SBR bajo (combina-
cion 1) (#); SR alta-SBR alta (combinacién 2) (= ); SR baja-SBR baja (combinacién 3) (A ); SR baja-SBR alta (combinacion 4) (e). (b)
Eficiencia de gasificacion fria como una funcién de OP para SR=0,35 a tres niveles de SBR: 0-0,2 (#), 0,2-0,4 (=) y 0,4-0,6 (A ). (c)
Eficiencia de gasificacion fria como funcion de SBR para SR=0,35 y diferentes OP (%): OP=21 (¢); OP=30 (m); OP=35 (A ); OP=40 (e)
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La eficiencia de gasificacion fria como una funcion de la SBR para diferentes niveles de
la OP manteniendo fijo una SR=0,35 esta representa en la figura 3.14-c, mostrandose cémo el uso
de vapor aumenta la eficiencia hasta cerca de un 70%, para un valor de la OP del 40%, donde la
curva alcanza su maximo valor. Esto fue argumentado previamente cuando se analizd el efecto de
las condiciones de proceso sobre la composicion y produccion de los distintos gases, asi como
cuando se estudiaron los ensayos realizados con mezclas aire-vapor. Los casos de OP=21%, 30%
y 35% sugieren un comportamiento similar, pero la falta de puntos evita poder establecer unas
tendencias claras. A pesar de esta incertidumbre, la figura 3.14-c sugiere que existe un umbral de
SBR a partir del cual la presencia de vapor hace disminuir la eficiencia. La aparicién de la maxima
eficiencia en valores intermedios de la SBR se justifica por el compromiso entre la mejora de las
reacciones de gasificacion y la reduccion de la temperatura del lecho.

En la figura 3.15-a se muestra que la conversion de carbono se incrementa al aumentar
la OP para todos los niveles de la SRy la SBR, avanzando, de media, desde un 91 hasta un 97%.
El comportamiento mostrado en la figura 3.15-a puede explicarse por la mejora en las reacciones
de gasificacion que acontece a alta temperatura, conduciendo a una mayor conversion del carbo-
nizado. El aumento de la conversion de carbono que se muestra en la figura 3.15-a parece que
presenta un aumento adicional en el rango de la OP comprendido entre 21 y 30%, lo cual podria
llegar a sugerir un hipotético comportamiento asintético a valores de OP superiores a los estudia-
dos aqui. Por otro lado, la figura 3.15-b muestra que el efecto de la SBR en la conversion de car-
bono para los ensayos a SR practicamente constante es menor, notdndose més importante el
aumento de la OP.
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Figura 3.15. (a) Conversion de carbono como funcion de la OP para diferentes valores de la SR y la SBR: SR
alta-SBR baja (combinacion 1) (#); SR alta-SBR alta (combinacién 2) (= ); SR baja-SBR baja (combinacién 3)
(A ); SR baja-SBR alta (combinacion 4) (e). (b) Conversién de carbono como funcién de la SBR para
SR=0,35y diferentes valores de la OP: OP=21% (#); OP=30% (m); OP=35% (A ); OP=40% (e).

3.4. CONCLUSIONES

A pesar de que la adicion de vapor disminuye la temperatura de operacion del gasifica-
dor, se comprueba que su uso permite mejorar la conversion de carbono y la eficiencia de gasifi-
cacion fria, para la que existe un valor de SBR que la maximiza. Este maximo corresponde con un
compromiso entre la disminucién de la temperatura de operacion y la mayor produccién de gases
en la devolatilizacion y el posterior craqueo/reformado de hidrocarburos, debidos a la mayor con-
centracion de vapor en el medio.
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Como medida de mejora, utilizar aire enriquecido eleva la temperatura del gasificador, al
reducirse la dilucion con el nitrogeno del aire. Esto permite que la cantidad de vapor a afiadir al
reactor pueda mantenerse en un nivel mas alto y mejorar la conversion de solido y la eficiencia de
gasificacion, alcanzdndose valores de hasta un 97% y un 70%, respectivamente, para una OP del
40%.

El concepto de gasificacion aqui estudiado parece ser un compromiso interesante entre
la gasificacion directa con aire atmosférico en lecho fluidizado y la gasificacion indirecta en lechos
gemelos o la gasificacion directa con oxigeno-vapor, manteniendo los costes tanto iniciales como
operacionales relativamente bajos y mejorando la eficiencia del proceso de manera considerable.
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CAPITULO 4

USO DE MEDIDAS PRIMARIAS PARA REDUCCION DE
ALQUITRANES

4.1. INTRODUCCION

Uno de los principales cuellos de botella para el desarrollo de tecnologias basadas en la
gasificacion de biomasa para la produccion de electricidad es el contenido en alquitranes del gas
producto. El alquitran es indeseable debido a que produce un impacto negativo en los equipos
situados aguas abajo del proceso de gasificacion, causando ensuciamiento y corrosion [Devi,
2003].

Los limites admisibles de alquitran estan condicionados por la posterior aplicacion del
gas de proceso. Distintos autores [Bui, 1994], [Milne, 1998] han cuantificado los limites maximos
tolerables para distintas tecnologias para la produccion de electricidad (turbinas de gas, motores
de combustion interna alternativos, etc.) o como materia prima para la produccién de biocombusti-
bles (procesos de sintesis). Una caracteristica comun de estos limites maximos es que estan
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referidos a la concentracion total de alquitrén en el gas. No obstante, existen diversas clases de
hidrocarburos que pueden estar presentes en la mezcla [Milne, 1998], [van Paasen, 2004] y con
propiedades muy distintas que afectan al proceso posterior. Desde hace relativamente poco tiem-
po, se utiliza un criterio basado un analisis tanto cualitativo como cuantitativo [CEN/TS, 2006]
permitiendo obtener informacion mas completa, destacando la posibilidad de calcular la tempera-
tura de rocio de la mezcla, valor que marca el limite minimo de temperatura del gas de gasifica-
cion al que todos los alquitranes de la mezcla se encuentran en estado gaseoso. Para muchas
aplicaciones (por ejemplo, la generacion de electricidad mediante motores de combustion interna
alternativos), es la temperatura de rocio la que delimita la aplicabilidad del gas al proceso, razén
por la que se estén haciendo esfuerzos para cuantificarla sin tener que realizar la caracterizacién
completa de los constituyentes del alquitran [Funcia, 2008], [Vreugdenhil, 2008].

Existen dos clasificaciones, principalmente, a la hora de catalogar los tipos de alquitra-
nes. La primera fue realizada por Milne y otros [Milne, 1998], basada en las condiciones de severi-
dad, temperatura y tiempo de residencia a la que se generaran los alquitranes, y dividiéndose en
primarios, secundarios, terciarios tipo alquil y terciarios condensados. Por su parte, la segunda
clasificacion [van Paasen, 2004] se basa en la estructura de las moléculas alquitranadas forma-
das, dividiéndose en cinco clases: clase 1 (alquitranes no detectables mediante cromatografia
gaseosa, GC), clase 2 (compuestos heterociclicos), clase 3 (compuestos arométicos), clase 4
(hidrocarburos poliaromaticos ligeros) y la clase 5 (hidrocarburos poliaromaticos pesados). En este
capitulo se utilizara esta Ultima clasificacién en lo que a la cuantificacion de alquitranes se refiere,
mientras que para la determinacion del punto de rocio de la mezcla se utilizara la calculadora
desarrollada por el Centro de Investigacion de Energia de los Paises Bajos, ECN [Thersites,
2007].

Los compuestos organicos que se forman durante la etapa de devolatilizacion en el
proceso de gasificacion, se denominan alquitranes primarios. Estos son la suma de los distintos
productos de la pirolisis de los constituyentes de la biomasa, pudiéndose identificar una gran
variedad de compuestos alquitranados [Milne, 1998]. Los alquitranes primarios liberados de las
particulas en la pirolisis pueden experimentar otras reacciones adicionales, denominadas reaccio-
nes secundarias como reformado, oxidacion, craqueo o, incluso, polimerizacién [Egsgaard, 2000].
Estas reacciones pueden estar catalizadas por aditivos afiadidos al gasificador (dolomita, caliza,
etc.) o simplemente por trazas de especies reactivas en la superficie de las particulas en devolati-
lizacién.

La temperatura actla sobre los alquitranes primarios a través de reacciones de craqueo,
pasando de compuestos fendlicos y olefinicos (entre los 400 y los 700 °C) hasta compuestos
poliaromaticos de gran tamafio (800-900 °C), sin que sean necesarios grandes tiempos de resi-
dencia para el gas [Stiles, 1989]. Adicionalmente, la presencia de oxigeno acelera la destruccion
de los alquitranes primarios a través de reacciones de oxidacion [Wey, 1997]. Los productos de la
transformacion primaria pueden reformarse en presencia de vapor y de didéxido de carbono, afec-
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tando tanto la temperatura como el tiempo de residencia. Finalmente, las reacciones de polimeri-
zacion o aromatizacion pueden producir alquitranes mas pesados y/u hollin.

Existen en la bibliografia numerosos enfoques a la hora de reducir el contenido en alqui-
tranes del gas. De hecho, uno de los campos de mayor actividad en la investigacion de la conver-
sion de biomasa mediante gasificacion y pirolisis esta enfocado al desarrollo de métodos de aba-
timiento de alquitranes de manera eficiente, tanto tecnoldgica como econdémicamente. Sin embar-
go, todavia existe controversia entre si es preferible la eliminacion de alquitranes del gas o, por el
contrario, su conversion mediante craqueo o reformado, si bien parece que esta segunda ruta es
mas eficiente, ya que transforma al alquitran en otras especies gaseosas combustibles [Han,
2008]. Los métodos disponibles se pueden categorizar en dos tipos en funcién de donde se pro-
duzca la reduccion del alquitran: en el propio gasificador (conocidos como métodos primarios) o
aguas abajo del gasificador (Ilamados métodos secundarios) [Devi, 2003].

Los métodos secundarios pueden ser tanto fisicos como quimicos. Dentro de los méto-
dos fisicos destacan el uso de filtros (ceramicos, candelas, mangas, electrofiltros, etc.) y los lava-
dores [Hasler, 1999]. Los métodos quimicos estan constituidos por el reformado o craqueo de
alquitranes tanto témica [Houben, 2005], [van der Hoeven, 2006] como cataliticamente [Simell,
1990], [Simell, 1992], [Simell, 1996], [Delgado, 1997], [Corella, 1999], [Corella, 2004], entre otros.
Aunque los métodos secundarios pueden llegar a ser muy eficientes en la reduccion de alquitra-
nes, en nUMerosos casos no son econdmicamente viables, debido a los elevados costes de los
catalizadores, como sucede en los métodos cataliticos, o porque generan un efluente que es
necesario volver a tratar posteriormente, como ocurre en las torres de lavado. Es por ello que este
tipo de métodos sblo suele utilizarse cuando la exigencia de limpieza del gas es muy elevada
[Narvaez, 1997].

Los métodos primarios se basan en que se puede obtener un gas de proceso de calidad
aceptable si se optimiza el funcionamiento del gasificador, para lo cual debe optimizarse el disefio
y la operacion del mismo [Kiel, 2004]. En caso que se logren estas metas, se puede conseguir un
gas con un contenido en alquitranes bastante bajo, pudiendo minimizar, o incluso, eliminar la
necesidad de uso de tratamientos secundarios, segun el destino final del gas. Las medidas prima-
rias en un gasificador de lecho fluidizado se pueden agrupar en tres: (1) el ajuste de las condicio-
nes de operacion dentro del gasificador, (2) el uso de aditivos en el lecho durante la gasificacion y
(3) modificaciones en el disefio del gasificador.

Como se observd en el capitulo 3, las condiciones de operacion durante la gasificacion
juegan un papel muy importante en la cantidad y composicion del gas generado, el contenido en
alquitran, la conversion de carbono y la eficiencia de gasificacion. Para una biomasa dada, los
parametros mas influyentes son la temperatura, el agente gasificante y los tiempos de residencia
del gas y del sdlido. Para obtener un gas con bajo contenido en alquitran, la temperatura de ope-
racion es el parametro de mayor influencia [Kurkela, 1992], [Narvaez, 1996]. Una temperatura
elevada reduce el contenido en alquitranes de manera significativa, afectando asimismo a los
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componentes constituyentes de la mezcla de alquitranes [Milne, 1998]. Sin embargo, en la opera-
cion de un gasificador alimentado por aire en operacién autotérmica, la temperatura de operacion
es proporcional a la relacion estequiométrica, con lo cual, conseguir una temperatura de operacion
suficientemente alta para una conversion efectiva de alquitranes se traduce en una disminucién
del poder calorifico del gas generado.

El uso de catalizadores para la reduccion de alquitranes esta muy referenciado en la
bibliografia [Sutton, 2001], [Abu EI-Rub, 2004], aunque existe menos informacién para su uso
dentro del lecho. Estos catalizadores incluyen a los basados en metales de transicion, las rocas
calcinadas (cal, magnesita, dolomita...), el dlivino, los materiales arcillosos, los 6xidos de hierro,
las aluminas, etc. De todos estos, sdlo unos pocos se han demostrado efectivos para su uso
dentro del lecho a un coste econdmicamente justificable, debido a su tendencia a la atri-
cion/arrastre, su moderada actividad catalitica (en comparacion con otros catalizadores) y la des-
activacion por coquizacion. Los mas investigados han sido la cal, la dolomita, el olivino y la altmi-
na [Simell, 1992], [Orio, 1997], [Delgado, 1997], [Rapagna, 1998], [Corella, 1999], [Rapagna,
2000], [Corella, 2004b], [Manya, 2005], [Weerachanchai, 2009], donde la conversion de alquitra-
nes estuvo comprendida entre el 50 y el 90%. Estos aditivos actuan como catalizadores in situ
promoviendo distintas reacciones dentro del propio gasificador. La presencia de aditivos no so6lo
afecta a la produccion de alquitranes, sino también a la composicion de los mismos y de otros
componentes del gas. Ademads, este tipo de materiales ayudan a prevenir la aglomera-
cion/defluidizacion [van der Drift, 1999], [Dahlin, 2006], [Bartels, 2008].

La dolomita es el material mas popular de los usados como aditivos dentro del lecho,
presentando una actividad que permite reducciones de hasta el 80% [Olivares, 1997] a un precio
competitivo. La cal, por su parte, tiene una actividad algo menor, pero su precio es inferior al de la
dolomita y su disponibilidad mucho més elevada. Por el contrario, ambos compuestos presentan
una baja resistencia mecanica, de modo que existe un elevado arrastre de material, siendo nece-
saria la reposicion del mismo. Para paliar este efecto, otros aditivos, como el olivino o la alimina,
han demostrado tener un mejor comportamiento mecanico, si bien su actividad catalitica sobre los
alquitranes es menor y su precio en el mercado es sensiblemente superior.

El disefio del reactor es crucial para la gasificacion en términos de eficiencia, poder
calorifico del gas y, también, en la formacion de alquitran. El hecho de que la naturaleza de los
alquitranes (cantidad y composicion) dependa del disefio del gasificador, se explica a través de los
efectos fluidodinamicos, de mezclado y de concentracion local de oxigeno existente para cada
disefio. Existen, principalmente, dos modificaciones enfocadas a la estratificacion de oxigeno para
la reduccién de alquitranes: el uso de tecnologias basadas en dos etapas y la adicion de aire
secundario.

En las tecnologias de dos etapas, tras una etapa inicial de pirolisis de la biomasa, se

inyecta aire (o aire y vapor) para generar una zona de muy alta temperatura en la que se convier-
tan los alquitranes generados. Dentro de este concepto destacan disefios como los de la Universi-
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dad Técnica de Dinamarca (DTU) [Henriksen, 2006], el Instituto Asiatico de Tecnologia (AIT) [Bui,
1994] o la Universidad Técnica de Viena (TUW) [Fercher, 1998], entre otros.

Por su parte, el uso de aire secundario es una préactica sobre la que practicamente no
existe informacién en la bibliografia [Kurkela, 1992], [Narvéaez, 1996], [Pan, 1999]. El estudio reali-
zado por Pan y otros [Pan, 1999] demuestra que es posible llegar a una reduccién cercana al 90%
de la concentracion de alquitranes por el uso de un 20% de aire secundario respecto al primario,
variando, simultdneamente, la proporcion aire-combustible. Sin embargo, otros estudios no son
tan halagiefos con respecto a la utilizacion de esta técnica. A modo de ejemplo, Narvéez y otros
[Narvaez, 1996] comprobaron que la concentracion de alquitranes puede llegar incluso a aumen-
tar desde 13 hasta 16 g/Nm3, al usar un 17% de aire secundario en el freeboard (manteniendo una
SR total constante de 0,29). Sin embargo, este efecto lo asociaron a la pequefia longitud del free-
board (es decir, bajo tiempo de residencia para el gas) de la instalacion en la que realizaron los
experimentos.

En este capitulo se evalua el uso dos medidas primarias, como son el uso de aditivos
(caliza y alumina) y la adicién de aire secundario en el freeboard, sobre el comportamiento de los
alquitranes generados en el proceso de gasificacion de pellets de madera con aire, tanto en la
variacién de su contenido, como en su composicion. Ademas, se cuantifica el efecto sobre la
composicion del gas, la conversion de carbono y la eficiencia energética. Las pruebas se realizan
autotérmica y adiabaticamente, con el objetivo de valorar la implantacion de estas medidas en un
gasificador a escala industrial para la generacién eléctrica mediante motores de combustion inter-
na.

4.2. CONDICIONES DE OPERACION

En todas las pruebas se utilizo aire como agente gasificante (caudal de 18 Nm3/h) y
pellets de madera como combustible. La temperatura de precalentamiento del aire antes de entrar
al gasificador fue de 400 °C.

Para poder comparar el efecto de las medidas primarias, se realizaron, en primer lugar,
una serie de ensayos de referencia, en los que se usd ofita como inerte y todo el aire fue primario.
Se experimentaron tres niveles de SR (0,36, 0,30 y 0,24), variando el caudal de biomasa entre
11,9 y 17,9 kg/h. Estas pruebas son muy parecidas a las realizadas con aire en el capitulo 3, con
dos salvedades. La primera reside en que, en aquellas, la caracterizacion de las cenizas recogidas
en los ciclones se realizd como la media obtenida después de todo el dia de operacion (ver anexo
), mientras que en los resultados mostrados en este capitulo, son valores correspondientes, ex-
clusivamente, a las condiciones de operacion en régimen permanente, mejorando la exactitud de
los resultados. La otra diferencia es que, en estos ensayos, se pudo realizar la cuantificacion
completa del gas generado, incluyendo las determinaciones en discontinuo de alquitranes, hidro-
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carburos ligeros, humedad y amoniaco, como se detalla en el anexo Il. La caracterizacion comple-
ta de los alquitranes muestreados se recoge en el anexo |ll.

Se evaluaron dos tipos de medidas primarias. En primer lugar se comprob0 el efecto del
uso de aire secundario. Para ello se desvié un 11% (2 Nm3/h) del aire primario alimentado hacia el
freeboard, manteniendo la SR referida al aire total alimentado constante. La temperatura de entra-
da del aire secundario en el freeboard fue la ambiente en todos los ensayos. Los valores de la SR
probados fueron los mismos que se utilizaron en las pruebas con aire usadas como referencia, es
decir, en total se realizaron tres ensayos mediante este método.

Como segunda medida, se ensay? el uso en el propio lecho de dos aditivos distintos: cal
y alimina. Se utilizé una carga inicial de inventario de 8 kg, al 50% (p/p) de aditivo. La cal se obtu-
vo por medio de calcinacién de caliza en el propio lecho, de manera que la mezcla ofita-caliza se
prepar6 afiadiendo una cantidad adecuada para que la concentracion de cal final fuera del 50%.
No se afiadi6 aditivo fresco junto con la alimentacion de biomasa. Para cada aditivo se probaron
tres SR similares a las usadas en las pruebas de referencia.

En total se realizaron doce ensayos distintos (tres de referencia, tres con aire secunda-
rio, tres con ofita-alumina y tres con ofita-cal). En la tabla 4.1 se resumen los distintos pardmetros

en las pruebas realizadas durante la experimentacion.

Tabla 4.1. Resumen de las condiciones de operacion con medidas primarias

Parametro Valor

Material del lecho Ofita, ofita-alimina, ofita-cal
Combustible Pellets de madera

Agente gasificante Aire, Aire primario + secundario
Temperatura de entrada del agente gasificante 400°C

Los ensayos realizados estan disefiados para la construccion de dos matrices experi-
mentales. En las pruebas correspondientes para aire secundario la matriz resultante presenta seis
experimentos, en los que se prueban tres niveles de SR (bajo, medio y alto) y dos niveles de aire
secundario (sin aire secundario y con un 11% de aire secundario). Los parametros de operacién y
los resultados obtenidos pueden encontrarse en la tabla 4.2.

Por otro lado, en las pruebas correspondientes al uso de aditivos, la matriz resultante
consta igualmente de tres niveles de SR (bajo, medio y alto) y de tres niveles de aditivo (sdlo ofita,
mezcla ofita-alumina y mezcla ofita-cal). En la tabla 4.3 se resumen los parametros y los resulta-
dos principales.
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Tabla 4.2. Resultados de los ensayos de gasificacion con madera con inyeccion de aire secundario

PRUEBA | M | A5 | A6 | S1 | S2 | 83
Condiciones operacionales
Caudal biomasa (kg/h) 17,9 14,1 11,9 17,9 14,1 11,9
Caudal aire total (Nm3/h) 18 18 18 18 18 18
Caudal aire secundario (Nm3/h) 0 0 0 2 2 2
Temperatura media lecho (°C) 785 808 813 779 798 804
Set-point horno (°C) 780 800 800 770 790 795
Temperatura media freeboard (°C) 745 752 753 749 770 767
Temperatura sensor TT-5 (°C) 782 809 813 789 847 855
Tiempo residencia lechoz (s) 1,3 1,2 1,2 14 14 14
Tiempo residencia freeboard (s) 3,5 3,7 4,0 3,5 3,7 39
Variables principales para analisis
SR total 0,24 0,3 0,36 0,24 0,3 0,36
Aire secundario (%) 0 0 0 1 1 1
Gas: composicion, produccion y caudal
CO (%v/v, seco) 17,8 17,5 15,9 18,1 17,9 16,6
H: (%Vv/v, seco) 13,0 10,9 8,5 12,6 10,4 8,1
CO: (%v/v, seco) 14,4 14,8 15 13,8 13,9 14,2
CHa (% V/v, seco) 59 51 49 6,2 55 53
C2Hs (%viv, seco) n.d.c 2,4 1,9 2,8 2,5 2,1
C2Hs (% vy, seco) n.d.c 0,3 0,2 0,3 0,2 0,2
CsHs (%Vv/v, seco) n.d.c 0,07 0,03 0,09 0,06 0,03
Humedad (%v/v) n.d.c 18,8 14,1 174 24,0 18,3
Contenido alquitran (g/Nm3 seco) 243 23,2 16,9 19,7 22,6 214
Produccién alquitran (g/kg s.s.c) 42 49 39 34 47 49
Alquitran clase Il (¢/Nm3 seco) 1,76 0,91 0,88 1,31 0,64 0,58
Alquitrén clase Il (¢/Nm3 seco) 4,96 4,01 410 4,33 3,63 4,48
Alquitran clase 1V (g/Nm3 seco) 4,60 4,42 3,57 6,29 4,65 442
Alquitran clase V (g/Nm? seco) 0,28 0,31 0,21 0,39 0,35 0,33
Alquitranes solubles en agua (g/Nm3 seco) 1,68 0,78 0,79 1,18 0,49 0,45
Concentraciéon NH3 (mg/Nm3 seco) 2190 840 nd.c 1180 1320 n.d.c
Caudal gas? (Nm3 seco/h) 29,1 27,5 25,5 28,8 27,2 25,5
Variables de proceso

GY (Nm3 seco, sin No/kg s.s.c.) 0,9 1,0 1,0 0,9 1,0 1,0
PCle (gases on-line, seco) 58 5,2 4,7 59 53 49
PCle real (con humedad, C», Cs y alquitran) n.d.c 6,1 55 7,0 59 5,6
Eficiencia gasificacion (gases on-line) (%) 55 60 59 55 60 61
Eficiencia gasificacion real (%) n.d.ec 82 79 78 82 83
Conversién carbono (%) 89 93 95 86 90 90

a Calculado a la temperatura media del lecho y basado en el caudal de aire a la entrada del plenum
bCalculado a la temperatura media del freeboard y basado en el caudal de gas generado seco a la salida
¢ n.d: dato no disponible

d Calculado por balance de masa

e PC| expresado en MJ/Nm3
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Tabla 4.3. Resultados de los ensayos de gasificacion con madera usando aditivos

PRUEBA | Ad | A5 | A6 | D1 | D2 | D3 | D4 | D5 | D6
Condiciones operacionales
Caudal biomasa (kg/h) 17,9 1411 119 17,8 14,0 11,7 18,4 14,4 12,0
Caudal aire total (Nm3/h) 18 18 18 18 18 18 18 18 18
Temperatura media lecho (°C) 785 | 808 | 813 | 784 798 809 | 785 | 803 | 810
Set-point horno (°C) 780 800 | 800 780 790 800 780 790 800
Temperatura media freeboard (°C) 745 | 752 | 753 | 752 752 | 751 | 749 | 751 | 749
Tiempo residencia lechoz (s) 1,3 1,2 1,2 1,3 1,3 1,2 1,3 1,3 1,2
Tiempo residencia freeboard® (s) 35 37 40 34 37 39 3,2 33 36
Variables principales para analisis
SR 0,24 | 0,30 | 0,36 | 0,24 0,30 0,36 023 | 029 | 0,35
Aditivo - - - Al20s | AlOs | Al0s | CaO | CaO | CaO
Gas: composicion, produccion y caudal
CO (%v/v, seco) 17,8 175 | 159 16,9 15,6 14,3 17,6 16,6 16,1
H (%v/v, seco) 13,0 10,9 8,5 11,7 10,0 8,1 14,3 134 10,5
CO; (% Vv, seco) 144 148 | 15,0 16,2 17,0 17,6 16,5 17,5 18,0
CHa (%V/v, seco) 59 5,1 49 6,9 6,1 53 6,4 57 48
C2Hs (% Vv, seco) nde | 24 19 2,6 23 2,0 25 | nde | 19
CeHs (%v/v, seco) nde | 03 | 02| 04 | 03 | 02 | 05 | ndc | 03
CsHs (%, seco) nde | 0,07 | 003 | 011 | 007 | 005 | 014 | ndc | 007
Humedad (%v/v) ndec | 18,8 | 14,1 16,7 15,7 13,5 16,9 14,0 13,1
Contenido alquitran (¢/Nm? seco) 243 | 232 | 169 | 211 | 175 | 144 | 1641 | 120 | 102
Produccién alquitran (g/kg s.s.c) 42 49 39 38 37 34 30 27 26
Alquitran clase Il (g/Nm3 seco) 1,76 | 0,91 | 0,88 | 2,15 1,78 128 | 1,92 | 091 | 061
Alquitran clase Ill (g/Nm3 seco) 496 | 4,01 | 410 | 10,9 | 6,81 467 | 442 | 417 | 2,40
Alquitran clase IV (¢/Nm? seco) 460 | 442 | 357 | 523 | 527 | 455 | 438 | 245 | 211
Alquitran clase V (g/Nm3 seco) 0,28 | 0,31 | 0,21 0,35 0,35 0,27 024 | 014 | 013
Alquitranes solubles en agua (g/Nm3 seco) | 168 | 0,78 | 0,79 | 2,03 1,67 119 | 183 | 085 | 0,57
Concentraciéon NHs (mg/Nm?3 seco) 2190 | 840 | n.d. | 2300 1990 | 1920 | 2970 | 2550 | 1390
Caudal gas? (Nm? seco/h) 291 | 275 | 255 | 294 | 277 | 260 | 315 | 304 | 281
Variables de proceso

GY (Nm3 seco, sin No/kg s.s.c.) 0,9 10 | 1,0 0,9 1,0 11 1,0 1,2 12
PCle (gases on-line, seco) 58 | 52 | 47 | 59 52 46 | 61 | 56 | 49
PCle real (con humedad, C,, Cs y alquitran) | ndc | 6,1 55 7,0 6,2 55 72 n.d.c 57
Eficiencia gasificacion (gases on-line) (%) 55 60 59 57 61 60 61 69 67
Eficiencia gasificacion real (%) n.d.c 82 79 79 83 81 84 n.d.c 88
Conversion carbono (%) 89 93 95 90 94 94 88 92 93

a Medido a la temperatura media del lecho y basado en el caudal de aire a la entrada
b Medido a la temperatura media del freeboard y basado en el caudal de gas generado seco a la salida

¢ n.d: dato no disponible
d Calculado por balance de masa
e PCI expresado en MJ/Nm3
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4.3. RESULTADOS Y DISCUSION

4.3.1. Pruebas con aire secundario

El efecto del uso de aire secundario (AS) sobre la temperatura en el lecho y en el free-
board se muestra en la figura 4.1, donde puede apreciarse como el uso de AS disminuye la tem-
peratura media del lecho con respecto al caso de no utilizarlo, elevando a su vez la temperatura
media del freeboard. En la figura también se muestra el valor de temperatura correspondiente al
sensor de temperatura mas proximo al anillo de entrada de AS (TT-5). En comparacion con el
valor de la temperatura media del freeboard, puede apreciarse que el valor de TT-5 es sustancial-

mente mayor, hasta 50 °C, forméandose una zona de alta temperatura en el punto de inyeccion de
AS.

880
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Figura 4.1. Temperaturas como funcion de SR sin AS: media lecho (¢), media freeboard () y TT-5 (A ); y
con AS: media lecho (e), media freeboard (=) y TT-5 (+)

Estos comportamientos son razonables con respecto a lo que cabria esperar, ya que al
conservarse el valor total de la SR aportada al reactor, el introducir parte del aire por el freeboard
se traduce en una menor combustion parcial de la biomasa en el lecho, y una combustion de parte
de los gases combustibles en el freeboard. Estos resultados estan en consonancia con los repor-
tados por Narvaez y otros [Narvaez, 1996]. Sin embargo, son distintos a los presentados por Pan 'y
otros [Pan, 1999], en los que no se aprecia una elevacion de temperatura en el freeboard, ya que
la inyeccion de aire secundario se realizo en la parte central del lecho, consumiéndose todo el
oxigeno en el lecho y homogenizandose la temperatura.

El efecto de la inyeccion de AS sobre la composicion del gas generado se representa
como funcién de la SR en la figura 4.2, donde puede apreciarse que existen pequefias diferencias
en la composicion al utilizar AS.
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Al introducir menor cantidad de aire en el lecho, disminuye la SR, con lo cual (como se
observo en el capitulo 3) tiende a generarse una mayor cantidad de hidrégeno y monoxido de
carbono, disminuyendo el CO2. Al pasar al freeboard, el gas se pone en contacto con el AS, ob-
servandose que el CO y el CO2 no se ven demasiado afectados por la combustién parcial, siendo
el hidrégeno el que mas rapido se consume (hasta agotar el oxigeno), razén por la cual su con-
centracion disminuye hasta valores algo menores de los generados si no se usa AS. El caso del
metano podria ser una consecuencia de un ligero craqueo de hidrocarburos y alquitranes.

Estos resultados no estan en consonancia con los publicados por Pan y otros [Pan,
1999], en los que se muestra que el contenido de CO, H, y CO: disminuye ligeramente al aumen-
tar el uso de AS (el contenido en CH4 no se midi6). Estas diferencias se pueden explicar si se
tiene en cuenta que en esos ensayos no se mantuvo constante el valor de la SR, sino que ésta se
movi6 simultdneamente junto al %AS, dando lugar a una mayor combustién parcial al aumentar la
cantidad de AS introducida. En los resultados mostrados por Narvaez y otros [Narvaez, 1996], en
los que la SR se mantiene constante y sélo cambia el %AS, los valores de CO, Hz2 y CHs aumen-
tan con el uso de AS, mientras que el CO2 disminuye. Estos resultados se corresponden con los
aqui presentados, a excepcion del comportamiento del hidrégeno. La justificacion de este compor-
tamiento podria ser que en las pruebas presentadas por Narvéez y otros [Narvaez, 1996] se haya
producido un mayor reformado/craqueo de hidrocarburos, dando lugar un mayor contenido de
hidrégeno.

En el caso de gasificacion de biomasa, el principal compuesto nitrogenado que se forma
(sin contar el nitrgeno molecular) es el amoniaco, suponiendo su contenido aproximadamente el
90% de los contaminantes nitrogenados que se forman [Leppélahti, 1992]. Como puede observar-
se en la tabla 4.2, los resultados no presentan una tendencia clara sobre el uso de AS (debido a
que sdlo se disponen de medidas en cuatro de los seis ensayos realizados), si bien parece que el
contenido de amoniaco disminuye a medida que aumenta la SR, siendo éste un comportamiento
que podria justificarse como consecuencia de la combustion de parte del NH3 a NOx, no dispo-
niéndose de datos experimentales que avalen esta cuestion.

En la figura 4.3 se muestra el efecto del uso de AS sobre el contenido de alquitranes en
el gas producto. La figura 4.3-a muestra la concentracion de alquitran gravimétrico en el gas frente
a la SR, observandose como, en funcion de la SR, el uso de AS puede reducir (baja SR), mante-
ner constante (media SR) o incluso llegar a aumentar (alta SR) el contenido de alquitranes en el
gas. En la figura 4.3-b se observa que este comportamiento es practicamente el mismo si se ex-
presa en referencia a la cantidad de biomasa (s.s.c.) alimentada al reactor. Este comportamiento
puede justificarse si se tiene en cuenta que para valores elevados de la SR, la temperatura de
operacion del lecho es mayor y, por tanto, los alquitranes formados en la etapa de pirolisis tienden
a formar compuestos policiclicos aromaticos mas pesados. Estos compuestos son, ademas, mas
refractarios, de modo que no se craquean con la misma facilidad en el freeboard. Para profundizar
en esta cuestion, se presenta en la figura 4.4 la caracterizacion de las distintas familias de alqui-
tranes frente a la SR para las pruebas sin y con AS.
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Figura 4.3. Efecto de la SR sobre el contenido de alquitranes sin AS (¢) y con AS (= ): (a) Concentracion de
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En la figura 4.4-a puede observarse que, en las pruebas sin AS (pruebas de referencia),
el aumento de la SR conlleva una disminucién de la concentracion de todas las clases de alquitran
representadas, si bien esta reduccidn parece mayor para la clase Il (compuestos heterociclicos).
Estos resultados estan en correspondencia con los presentados por van Paasen y otros [van
Paasen, 2004], con la excepcion de los correspondientes a la clase V (hidrocarburos poliaromati-
cos pesados), los cuales deberian aumentar su concentracion con la temperatura, mientras que en
el trabajo aqui presentado disminuyen ligeramente. La razon principal que justificaria este compor-
tamiento es la temperatura relativamente baja de operacion del gasificador en comparacion con
las presentadas en los experimentos de van Paasen y otros [van Paasen, 2004]. La comparativa
con el trabajo realizado por Kinoshita y otros [Kinoshita, 1994] resulta dificil, ya que en ese trabajo
se variaron de manera independiente tanto la temperatura como la SR, cuestién que no seria
posible realizar en un gasificador operando de manera autotérmica.
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Figura 4.4. Efecto de la SR y del uso de AS sobre los distintos alquitranes generados expresados como: (a)
concentracion (g/Nm? seco) y (b) porcentaje en peso de las distintas clases: clase Il (m), clase Il (),

clase IV () yclase V (m)

En la figura 4.4 también se observa que el uso de AS tiende a reducir los compuestos
heterociclicos (clase II) y los compuestos arométicos de un anillo (clase IIl) para los valores ensa-
yados, asi como el aumento de los alquitranes mas pesados (clases IV y V). Este comportamiento
estd en consonancia con las argumentaciones realizadas con respecto al contenido gravimétrico
total, en las que se comenta como altas temperaturas conducen a un mayor contenido en alquitra-
nes pesados (clases IV, V'y algunos de la clase Ill), mediante posibles mecanismos de polimeriza-
cion. Esto, finalmente, se traduce en que el uso de AS eleva el punto de rocio de la mezcla, como
se representa en la figura 4.5, en la que, también, se observa que el aumento de la SR reduce
ligeramente la temperatura de rocio del gas, si bien los resultados son muy similares para todos
los ensayos. La razon de esta similitud se debe a que el punto de rocio esta practicamente deter-
minado por los compuestos mas pesados (clase V) y éstos presentan valores de similar orden de
magnitud (entre 0,2 y 0,4 g/Nm3), de manera que al utilizar la aplicacién para la determinacion de
la temperatura de rocio [Theresites, 2007] se obtienen resultados bastante parecidos.
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Figura 4.5. Efecto de la SR sobre el punto de rocio de los alquitranes generados sin AS (¢) y con AS (=)

En la figura 4.6 se muestra otra cuestion interesante, como es que el contenido de alqui-
tranes solubles en agua (fundamentalmente, fenol) disminuye con la inyeccién de AS. Este es un
resultado importante para sistemas concebidos para un posterior lavado del gas producto. Ade-

mas, el resultado era esperable debido al aumento de la temperatura en el freeboard [Kinoshita,
1994], [Milne, 1998].
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Figura 4.6. Efecto de SR sobre la concentracion de alquitranes solubles en agua sin AS (¢) y con AS (m)

La produccion de gas esta representada en la figura 4.7, observandose que la GY préc-
ticamente no se ve afectada por el uso de AS. No ha sido posible comparar este resultado con
otros estudios al no reportarse estos valores, pero parece que los resultados obtenidos son razo-
nables, puesto que la concentracion de gases permanentes, tanto los medidos on-line como los
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medidos en discontinuo, principalmente Czy Cs (ver tabla 4.2), no se ve muy afectada por el uso
de AS, razdn por la que se mantiene practicamente constante la GY para una SR dada.
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Figura 4.7. Efecto de la SR sobre produccion de gas: sin AS (¢) y con AS (m)

El poder calorifico inferior del gas generado, como funcion de la SR y del uso de AS, se
muestra en la figura 4.8, representando los valores correspondientes a la contribucién de los ga-
ses medidos exclusivamente on-line (CO, Hz y CHa), en base seca y con nitrogeno, y el corres-
pondiente al valor practicamente real del gas, es decir, teniendo en cuenta el aporte energético del
alquitran (con la excepcion de los no determinables por medio de GC, es decir, la clase ),de los
gases no condensables tipo C2 y Cs, el contenido en humedad y la dilucién con nitrogeno. Puede
apreciarse que el valor del PCI real es, aproximadamente, un 15% mayor que el obtenido a partir
de la medida on-line. En la figura también puede verse como el PCI del gas practicamente no se
ve afectado por el uso de AS, manteniéndose entre los valores normales reportados en la biblio-
grafia. Esto se debe a que, aunque las familias de alquitranes cambian con la inyeccion de AS, el
aporte energético en que se traduce estos cambios es relativamente pequefio (del orden de 0,1-
0,2 MJ/Nm3).

Los valores de PCI reportados por Pan y otros [Pan, 1999] muestran que el uso de aire
secundario disminuye el valor del poder calorifico del gas. Este comportamiento se debe, como se
comentd anteriormente, a que en el citado trabajo no se mantuvo constante el valor de SR, au-
mentandolo entre las distintas pruebas, razén por la cual disminuye el PCI. En el estudio de Nar-
vaez y otros [Narvaez, 1996] se observa que el uso de aire secundario aumenta el valor del poder
calorifico, pasando de 5,4 a 6 MJ/Nm3, si bien en esos valores no se recoge el aporte de los alqui-
tranes al PCI.

La eficiencia energética, basada tanto en el PCI real como en el determinado a partir de

gases on-line, se encuentra representada en la figura 4.9, comprobandose que la inyeccion de AS,
practicamente, no modifica los valores de la eficiencia energética, ya que ni la produccion ni el
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poder calorifico del gas cambian apreciablemente, como se ha ido relatando a lo largo de este
capitulo. También puede observarse en la figura 4.9 que la contribucion de los hidrocarburos tipo
Cz2y Cs y los alquitranes suponen entorno a un 20% de la eficiencia energética fria, siendo este
resultado una consecuencia del elevado poder calorifico que aportan los hidrocarburos ligeros y
del aumento de gas producido cuando se tiene en cuenta la humedad del gas.

PCI (MJ/Nm?)
(o>}

0,2 0,25 0,3 0,35 0,4
SR

Figura 4.8. Efecto de la SR sobre el PCI del gas a partir de la composicion on-line: sin AS (¢) y con AS (m); y
considerando la humedad, los hidrocarburos ligeros y los alquitranes: sin AS (A ) y con AS (e)
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Figura 4.9. Efecto de la SR sobre la eficiencia de gasificacion fria a partir de la composicion on-line: sin AS
(#) y con AS (m); y considerando la humedad, los hidrocarburos ligeros y los alquitranes: sin AS (A )y con
AS (o)

En la figura 4.10 esta representado el efecto del AS sobre la conversidn de carbono para

las SR ensayadas. Como puede comprobarse, los valores de conversién de carbono son algo
menores (un 3-5%) al inyectar AS, pudiendo ser una consecuencia de la reduccion de la SR en la
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zona del lecho cuando se introduce AS, la cual conlleva una disminucién de la temperatura. Por

desgracia, no existe en la bibliografia ningun estudio que permita comparar los valores aqui obte-
nidos y profundizar en esta cuestion.
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Figura 4.10. Efecto de la SR sobre la conversion de carbono: sin AS (¢) y con AS (=)

4.3.2. Pruebas con aditivos

La figura 4.11 representa la evolucion de la temperatura del lecho frente a la SR para las
pruebas realizadas con ofita, mezcla ofita-alimina y mezcla ofita-cal, observandose que al utilizar
aditivos la temperatura es ligeramente inferior. Este comportamiento puede ser una consecuencia

de las reacciones de reformado/craqueo promovidas por los aditivos [Corella, 2004b], de caracter
endotérmico.
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Figura 4.11. Temperaturas medias del lecho como funcién de la SR con distintos mezclas de sélidos: ofita
(#), ofita-alimina () y ofita-cal (A )
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La disminucion de temperatura también afecta a la devolatilizacién y a las reacciones de
gasificacion del carbonizado. El conjunto de reacciones de devolatilizacion, gasificacion, reforma-
do, y craqueo son las encargadas de determinar la composicion final del gas, que se muestra en la
figura 4.12. Sin embargo, el elevado numero de fendmenos involucrados hace dificil precisar cuél
es el encargado de cada comportamiento en la composicion. Ademas, segun se adelanté en el
capitulo 1, la composicién del gas se encuentra alejada del equilibrio de la reaccion de desplaza-
miento del gas de agua, como se muestra en la figura 4.13, donde se ha comparado la constante
de equilibrio real de esta reaccion con la obtenida de manera experimental a partir de los datos de
composicion.

Es bien conocido [Devi, 2003], [Paterson, 2005], [Zhuo, 2002] que el uso de aditivos
puede afectar al contenido de compuestos nitrogenados formados durante el proceso de gasifica-
cion. En la figura 4.14 se muestra el efecto del uso de aditivos en el contenido de NHs del gas
generado, para distintos valores de la SR, donde se puede observar que la concentracion dismi-
nuye al aumentar la SR. El uso de aditivos hace aumentar la concentracion de NHs, siendo ésta
una consideracion desfavorable en caso de instalaciones con un tratamiento secundario de limpie-
za.
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Figura 4.13. Comparativa del acercamiento al equilibrio de la reaccién de desplazamiento del gas de agua
entre los distintos solidos usados [ofita (#), ofita-alimina (=) y ofita-cal (A )] y los valores reales de la cons-
tante (e) en funcion de la temperatura de operacién del gasificador
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Figura 4.14. Concentracion de amoniaco en el gas producto como funcién de la SR con distintas mezclas de
solidos: ofita (#), ofita-alimina (=) y ofita-cal (A )

El efecto del uso de aditivos sobre el contenido gravimétrico de alquitranes en el gas
producto como una funcién de la SR se muestra en la figura 4.15. En la figura 4.15-a se observa
que la concentracion de alquitranes disminuye con los aditivos, siendo mas marcado el efecto de
la cal, con una reduccién de hasta el 50%, que el de la alumina (mé&xima reduccién del 25%).
Estas tendencias son similares si se representa la produccion de alquitran por kg de biomasa
(s.s.c.), como se aprecia en la figura 4.15-b.
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Figura 4.15. Efecto de la SR sobre el contenido de alquitranes con ofita (#), ofita-alimina (=) y ofita-cal (A ).
(a) Concentracion de alquitran gravimétrico total y (b) produccion de alquitran gravimétrico total

En la figura 4.16 se muestran las distintas especies de alquitranes que aparecen en el
gas producto para los ensayos realizados. En la figura 4.16-a se representan las concentraciones
de las distintas clases de alquitréan para los experimentos con distintos sélidos en el reactor y
valores de la SR, apreciandose como el uso de alimina reduce muy ligeramente el contenido en
alquitranes de las clases Ill y IV, mientras que hace aumentar de manera considerable el conteni-
do para las clases Il y V. En el caso del uso de cal, se muestra una actividad catalitica sustancial-
mente mayor, observandose una reduccion en todas las clases de alquitranes, si bien ésta es muy
poco acusada para los compuestos de clase |l.

Si se examina la distribucion porcentual de familias de alquitrén (figura 4.16-b), puede
comprobarse que los compuestos pesados (clase IV y V) disminuyen en su porcentaje con respec-
to al total de la muestra con el uso de cal, aumentado las clases mas ligeras (11 y IIl). Por su parte,
para la mezcla ofita-alimina, los porcentajes correspondientes a la clase Ill y IV disminuyen con
respecto a la referencia (sélo ofita). Como el efecto de los aditivos sobre los compuestos méas
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pesados (clase V) es bajo en ambos aditivos, no se aprecian cambios importantes en la tempera-
tura de rocio de la mezcla (figura 4.17).
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Figura 4.16. Efecto de la SR y del uso de aditivos sobre los distintos alquitranes generados expresados como
(a) concentracion y (b) porcentaje en peso de las distintas clases: clase Il (m), clase Il (), clase IV (m)y

clase V (m)

En la figura 4.18 se muestra el efecto de los aditivos sobre los alquitranes solubles en
agua, comprobandose que el uso de alimina eleva la concentracion de éstos. Por otra parte, la cal
reduce levemente su contenido. Estos son resultados a considerar para una posible limpieza
adicional del gas mediante lavado.
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Figura 4.17. Efecto de la SR sobre el punto de rocio de los alquitranes generados con ofita (¢), ofita-alimina
(m) y ofita-cal (A )
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Figura 4.18. Efecto de la SR sobre la concentracion de alquitranes solubles en agua para: ofita (¢), ofita-
alumina (m) y ofita-cal (A )

En la figura 4.19 se representa la evolucion de la produccion de gas frente a la SR para
los tipos de material de lecho ensayados, observandose que el reformado de alquitranes se tradu-
ce en un aumento de la GY, siendo este efecto mayor en la cal. Estos resultados estan en conso-
nancia con observados en la figura 4.15.

El PCI del gas solamente se ve parcialmente afectado con los aditivos, como se observa
en la figura 4.20, tanto si se tienen en consideracion sélo los componentes analizados on-line
como si se tienen en cuentan todos los componentes cuantificados.
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Figura 4.19. Produccion de gas producto como funcion de la SR con distintos mezclas de sélidos: ofita (¢),
ofita-alimina (=) y ofita-cal (A )
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Figura 4.20. Efecto de la SR sobre el PCI del gas medido on-line con: ofita (#), ofita-alimina () y ofita-cal
(A ); y considerando la humedad, los hidrocarburos ligeros y los alquitranes: ofita (), ofita-alimina (==) y
ofita-cal (+)

La figura 4.21 muestra la evolucion de la eficiencia energética del gas frio basada en el
PCI del gas real y en el PCI de los gases permanentes medidos on-line. Puede observarse que la
eficiencia energética cuando se afiade cal como aditivo es mayor que en las pruebas en las que
se utiliza ofita, debido al aumento de la GY, como se puso en manifiesto en las figuras 4.19 y 4.20.
Puede comprobarse que la contribucidn de los hidrocarburos ligeros y los alquitranes llega a su-
poner hasta un 20%. En la figura 4.21 también se observa que el valor dptimo de la eficiencia se
encuentra en el entorno de la SR=0,3.
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Figura 4.21. Efecto de la SR sobre la eficiencia energética fria del gas a partir de medidas on-line con: ofita
(#), ofita-alumina (=) y ofita-cal (A ); y considerando la humedad, los hidrocarburos ligeros y los alquitranes:
ofita (e), ofita-alimina (=) y ofita-cal (+)

La conversion de carbono como funcion de la SR esta representada en la figura 4.22, en
la que puede observarse que el uso de distintos aditivos no es especialmente influyente en la
conversion alcanzada, obteniéndose valores parejos para las tres mezclas probadas.
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Figura 4.22. Conversion de carbono como funcién de SR con distintos mezclas de sélidos:
ofita (#), ofita-alumina () y ofita-cal (A )

De manera general, las diferentes propiedades tanto fisicas como quimicas de los soli-
dos usados, asi como las diferentes reacciones que pueden suceder durante el proceso de gasifi-
cacion (ya de por si muy complejo), hacen dificil identificar los factores més influyentes en cada
uno de los resultados que se han ido presentando a lo largo de la presente seccion. Globalmente,
parece que la actividad catalitica, tanto de la alumina como de la cal, promueve reacciones de
reformado, principalmente, y de craqueo de alquitranes [Corella, 2004b], las cuales modifican la
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composicion tanto del gas como de los alquitranes generados. Estas tendencias estan en conso-
nancia con las descritas en otros trabajos en las que se han utilizado diferentes aditivos, tanto en
gasificacion autotérmica y alotérmica, como en trabajos con agentes gasificantes distintos al aire
[Walawender, 1981], [Kinoshita, 1994], [Narvéaez, 1996], [Olivares, 1997], [Gil, 1999b], [Rapagna,
2000], [Corella, 2004], [Weerachanchai, 2009].

Las reacciones de reformado y craqueo promovidas por la presencia de aditivos suelen
ser mayoritariamente endotérmicas, razon por la cual la temperatura del reactor puede disminuir
en comparacion con una operacion sin aditivos (en este caso con ofita), tal y como se ha puesto
de manifiesto en la figura 4.11. Este comportamiento (aumento de reformado y disminucién de
temperatura) son dos efectos contrapuestos sobre el contenido de alquitranes, en los que a la
vista de los resultados presentados en la figura 4.15, parece ser mas importante el reformado.
Distintos trabajos publicados [Delgado, 1996], [Corella, 2006] abordaron este tema, llegando a la
conclusion de que existe un limite de temperatura por debajo del cual la actividad catalitica de los
aditivos es muy reducida. En los experimentos aqui realizados, parece ser que las temperaturas
de operacion siguen siendo suficientemente altas para que las conversiones de alquitran sean
apreciables.

Otra consideracion importante es la influencia de la concentracion de aditivo en el reac-
tor. En los ensayos aqui realizados se han utilizado las mismas cantidades iniciales de alimina y
cal y, ademas, no se aportd aditivo junto con la alimentacion, ni se extrajo solido por el rebosade-
ro. Sin embargo, durante la evolucion de una prueba la concentracion de aditivo no tiene por qué
ser la inicialmente cargada en el reactor, puesto que existen dos factores que afectan al inventario
en el reactor, como son: (1) la acumulacién inicial de carbonizado y ceniza desde el arranque
hasta el régimen permanente y (2) los arrastres de aditivo, que se pueden ver potenciados por
fendmenos de atricién en el lecho.

Para evaluar este ultimo factor, se analizd el contenido de silicio, aluminio y calcio tanto
en las muestras tomadas del interior del reactor como en las cenizas recogidas en los ciclones. En
la tabla 4.4 se presentan las concentraciones tipicas de estos elementos, recogidos del interior del
reactor, en un instante cercano a la finalizacion de una prueba, de manera que puede suponerse
que se alcanz6 el régimen permanente de composicion de solidos en el interior del gasificador.
Como cabria esperar, el contenido en Si es mucho mayor en la prueba en la que sdlo se usd ofita,
debido a la composicion de la misma. De igual modo, la concentracion de Si es muy similar en las
pruebas en las que se usaron aditivos. Sin embargo, puede observarse que el contenido de Al de
la prueba con alimina es sensiblemente superior que el contenido en Ca de la prueba con cal.
Esta comparacion sugiere que existe una mayor pérdida de cal durante una prueba con mezcla
ofita-cal que durante una prueba ofita-alumina.

En la tabla 4.5 se muestran los valores medios de los andlisis de Si, Al y Ca en las ceni-

zas recogidas en los ciclones durante los distintos ensayos realizados. Como se observa, se con-
firma la tendencia comentada anteriormente, encontrandose una cantidad de calcio considerable
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en las cenizas de gasificacidn. EI comportamiento reportado en las tablas 4.4 y 4.5 no hace mas
que confirmar una tendencia severa a la atricion y al arrastre de la cal, como es bien conocido
[Ray, 1987], [Li, 2000], [Scala, 2000].

Tabla 4.4. Valores tipicos de la concentracién de silicio, aluminio y calcio en el interior del gasificador para
pruebas con distintas mezclas de sélidos

Concentracion (g/kg solido interior seco)

Prueba Si Al Ca
Ofita 328 47 39
Ofita-Al203 167 212 16
Ofita-Ca0 182 31 167

Tabla 4.5. Valores tipicos de la concentracién de silicio, aluminio y calcio en las cenizas de gasificacion
para pruebas con distintas mezclas de sélidos

Concentracion (g/kg ceniza seca)
Prueba Si Al Ca
Ofita 58 21 34
Ofita-Al203 19 41 23
Ofita-Ca0 22 12 61
4.4, CONCLUSIONES

El uso de AS reduce la temperatura de operacion del lecho, aumentando a su vez la
temperatura media del freeboard. En concreto, aparece un frente de elevada temperatura en el
punto de inyeccion de aire secundario, donde se alcanzan valores de hasta 50 °C superiores a la
temperatura media del freeboard. A pesar de estos cambios en las temperaturas, no existen varia-
ciones en la composicion de gases permanentes al variar el contenido de AS para el nivel de
inyeccidn ensayado. Con respecto al contenido gravimétrico en alquitranes, el uso de AS reduce la
concentracion de los mismos sélo para un rango limitado de relacion estequiométrica (SR meno-
res a 0,3), pudiendo incluso llegar a aumentar el contenido en los mismos para valores altos de
este parametro (SR mayores a 0,3). Ademas, los alquitranes son mas pesados tras el uso de AS
que sin la adicion de aire en el freeboard, elevandose el punto de rocio de la mezcla. Por el con-
trario, la adicion de AS reduce la concentracion de alquitranes solubles en agua.

El uso de aditivos conlleva una pequefia disminucion de las temperaturas de operacion
del gasificador y a cambios apreciables en la composicién no condensable del gas. Se han alcan-
zado reducciones de hasta el 50% en la concentracion gravimétrica de alquitranes con la adicion
de cal mientras que estos valores no han superado el 25% para la alimina. Sin embargo, el efecto
sobre los compuestos mas pesados fue menor, con lo que la temperatura de rocio no sufrié cam-
bios importantes al utilizar aditivos. Los alquitranes solubles en agua solo disminuyeron con la cal,
aumentando con la alumina. Respecto a otras variables de proceso, la eficiencia de gasificacion
mejora con el uso de aditivos, principalmente como consecuencia del aumento de la produccién
de gas.
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Se ha comprobado que el uso de cal se encuentra limitado por problemas de atricion y
arrastre de sdlidos, siendo recomendable un aporte fresco de aditivo con el fin de mantener una
concentracion de solido constante en el lecho. Este factor introduce un gasto adicional de aditivo y
una mayor necesidad de desempolvado de gases.

Los resultados expuestos en este capitulo no son alentadores para la justificacion de
medidas primarias como Unico medio para la eliminacion de alquitranes con el fin de la generacion
de electricidad a partir de gasificacion. Sin embargo, si pueden ser interesantes en lo referente a
que reducirian la necesidad de uso de equipos de limpieza aguas abajo del gasificador, puesto
que se pueden llegar a alcanzar cargas de alquitran sustancialmente menores que sin el uso de
medidas primarias. Ademas, la disminucién del contenido de alquitranes solubles en agua que se
alcanza por la inyeccion de aire secundario y por la adicién de cal, hace patente la reduccion de
un posible tratamiento de efluentes liquidos derivado del uso de tecnologias basadas en lavadores
como medida secundaria para el abatimiento de alquitranes.

90



CAPITULO 5

GASIFICACION DE SUBPRODUCTOS Y RESIDUOS

5.1. INTRODUCCION

La adquisicién de un combustible de tipo madera, en sistemas basados en conversion
termoquimica de biomasa, puede llegar a significar hasta el 30% del coste total de la produccion
de electricidad [van Paasen, 2006]. Para una generacion a un precio considerablemente menor (o,
incluso, negativo), el uso de residuos y subproductos presenta un elevado potencial, con algunas
ventajas adicionales, como pueden ser: no sufrir la competencia de otros mercados, elevada
disponibilidad y estacionalidad baja.

Estos combustibles de bajo coste suelen presentar en su composicion importantes canti-
dades de material inorganico, en forma de cenizas (en ocasiones con cloro, sodio, potasio y meta-
les pesados), azufre y nitrégeno, de modo que, en los procesos de combustion, se transforman en
contaminantes (particulas, HCl, SOxy NOx), que deben ser eliminados del gas efluente para el
cumplimiento de la legislacion ambiental y evitar la corrosion en equipos e instalaciones. En los
procesos de gasificacion, las condiciones reductoras en el interior del reactor, transforman los
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elementos anteriores en compuestos en su forma reducida (HCI, SHz, NHs y, en menor medida,
HCN). Estas especies son precursoras de los mismos contaminantes que en el caso de la com-
bustion [Stahlberg, 1998], sin embargo, pueden ser abatidas antes del uso final del gas. Esta seria
una opcidn atractiva, comparada con la combustién directa en calderas, donde la naturaleza co-
rrosiva del gas de combustidn limita la presion y el sobrecalentamiento del vapor, permitiendo
aumentar la eficiencia [Kurkela, 2004]. Existen diferentes opciones de limpieza para cada uno de
los contaminantes, incluyendo procesos de eliminacion por via seca, lavado, catalitico, etc., de
manera que la economia del proceso se encuentra muy ligada al uso final del gas y a la posible
recuperacion de los contaminantes como subproducto [Wilén, 2004], [van Paasen, 2006].

La composicion de la ceniza juega un papel fundamental en la estabilidad de la opera-
cion de un gasificador de lecho fluidizado. Para el caso de combustibles con un alto contenido en
sodio o potasio, existe el riesgo de aglomeracion y defluidizacion del lecho [van der Drift, 1999,
[Bartels, 2008]. Ademas, el reciclado de las cenizas generadas es otra cuestion importante, exis-
tiendo diversos destinos potenciales para su reutilizacion, en funcion de la calidad de las mismas,
siendo éste un campo de una investigacion muy activa en la actualidad [Pels, 2006], [Gomez-
Barea, 2009].

El objetivo de este capitulo es el estudio de la gasificacion de harinas carnicas (MBM),
orujillo de aceitunas y lodos de depuradora secos (LDS) en una instalacién de gasificacion de
lecho fluidizado burbujeante. En los experimentos se ha tratado de simular una operacion auto-
térmica y adiabatica, tal y como se produciria en su aplicacion industrial. En este trabajo se busca
conseguir una operacion de la instalacion adecuada durante un periodo suficientemente largo,
evaluando la calidad del gas generado, asi como la generacion de cenizas y su contenido, con el
fin de valorar una posible aplicacién a gran escala. Los resultados obtenidos se compararan con
los alcanzados para la gasificacion de madera con aire. A continuacion se presentan algunas
consideraciones sobre cada uno de los residuos tratados.

5.1.1. Harinas carnicas

A raiz de investigaciones que sefialaron, univocamente, que las MBM son las responsa-
bles de la transmision de la encefalopatia espongiforme bovina (EEB) [Bradley, 1991], esta prohi-
bido, desde el afio 1994, el uso de este material como alimento para ganado en la Unién Europea
(UE) v, desde el afio 2001, no se permite su importacién/exportacién hacia/desde la UE [Official,
2001]. Actualmente, las alternativas posibles admitidas por el gobiemo de Espafia para la valori-
zacion de este combustible son su combustion en cementeras o en centrales térmicas [BOE,
2000], [BOE, 2001], donde las altas temperaturas y elevados tiempos de residencia para el gas y
el solido alcanzados durante el proceso, permiten la destruccion completa de los patdégenos cau-
santes de la EEB. La combustiéon de las MBM es un proceso relativamente bien estudiado
[McDonell, 2001], [Visser, 2001], [Conesa, 2003], [Gulyurtlu, 2005], [Fryda, 2006], [Fryda, 2007],
[Senneca, 2008] en el que una gran parte de la investigacion se centra en la co-combustion junto a
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otros combustibles de mejor calidad y a la destruccion de las dioxinas y otros contaminantes libe-
rados en el proceso.

La gasificacion de las MBM podria resultar interesante, ya que la valorizacién de las
mismas podria realizarse en plantas de pequefio tamafio anejas a las plantas de extraccién de
grasa, reduciendo los costes de transporte y de utilizacion en grandes instalaciones basadas en
combustion. Sin embargo, existe muy poca informacion con respecto a la gasificacion de este
combustible en la bibliografia especializada, donde sélo se relatan algunas experiencias de co-
gasificacion en la central térmica de gasificacion integrada en ciclo combinado de Puertollano, no
superando éstas un 5% de MBM en la alimentacion de combustible [Garcia-Pefia, 2002] y un
reciente estudio de gasificacion en dos etapas en lecho fijo alotérmico para la produccion de
hidrogeno [Soni, 2009]. Es por tanto, que se precisa una mayor investigacion sobre la gasificacion
de este combustible.

5.1.2. Orujillo

El orujillo es un combustible que presenta una produccién en Espafia de aproximada-
mente 2 Mt/afio, de las cuales, aproximadamente, el 60% se concentran en Andalucia [Bas, 2001].
El uso habitual del orujillo esté destinado a su aprovechamiento en la combustiéon en plantas de
potencia de mediano tamafio en ciclos de vapor convencionales (12-20 MWe) o su exportacion
para combustion en otros paises europeos. Al igual que se ha comentado para las MBM, una
alternativa a considerar, desde el punto de vista econémico, es la generacion de electricidad en
plantas de pequefia potencia por medio de gasificacion.

El orujillo es una biomasa para la que, debido a su elevado contenido en potasio, los
problemas de defluidizacion pueden resultar importantes para la operacién en instalaciones basa-
das en tecnologias de lecho fluidizado [Visser, 2001b], [Arvelakis, 2003]. Existen algunos trabajos
en la bibliografia en los que se gasifica oruijillo en una tecnologia de lecho fluidizado, tanto circu-
lante [Garcia-Ibafiez, 2001], [Corella, 2004b], [Garcia-lbafiez, 2004] como burbujeante [Corella,
2004b], [Gémez-Barea, 2005], si bien éstos no estadn enfocados hacia una operacién de larga
duracién, libre de problemas para evaluar la viabilidad a escala industrial de la gasificacion de
orujillo sin tratar.

5.1.3. Lodos de depuradora secos

Los lodos de depuradora secos (LDS) presentan una alta disponibilidad. Sin embargo, su
principal problema es el muy elevado contenido en cenizas, destacando la presencia de algunos
metales pesados, que deben eliminarse en vertederos controlados para evitar el lixiviado de los
mismos [Fytili, 2008], con el consiguiente coste asociado. El procesado termoquimico de los LDS
permitiria reducir la cantidad de material a transportar a vertedero, ademas de su aprovechamien-
to energético.
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La gasificacion de lodos en diferentes tecnologias de lecho fluidizado es un proceso
sobre el que existen numerosos trabajos [van der Drift, 2001], [Harris, 2003], [Saiga, 2004], Peter-
sen, 2005], [Manya, 2005], [Manya, 2006], [Manya, 2006b], [Aznar, 2007], [Tastsumi, 2007], si bien
la mayoria guarda un denominador comun: los ensayos realizados fueron de corta duracién (infe-
rior a una hora) y en instalaciones de pequefio tamafio. Estas caracteristicas evitan extraer con-
clusiones sobre la operatividad de la instalacion, caracterizacion de las cenizas, emisiones gaseo-
sas, etc., que serian de gran interés para el escalado del proceso a plantas industriales.

5.2. CONDICIONES DE OPERACION

En todas las pruebas se utilizé aire como agente gasificante y ofita como inerte. Para la
gasificacion de MBM también se realizaron una serie de ensayos con mezclas de ofita-caliza al
65/35 (%p/p), de modo que, tras la calcinacion, resultara una mezcla ofita-cal al 80/20, para eva-
luar el efecto sobre los alquitranes. En algunas pruebas de gasificacion de LDS se afiadié vapor
para reducir la temperatura de operacion, tratando de retrasar la defluidizacién causada por la
acumulacion y aglomeracion del material del lecho. En la tabla 5.1 se resumen las condiciones
operacionales ensayadas.

Tabla 5.1. Resumen de las condiciones de operacion con residuos

Parametro Valor

Material del lecho Ofita, ofita-cal
Combustible MBM, orujillo, LDS
Agente gasificante Aire, aire-vapor®
Temperatura de entrada del agente gasificante 200-400°C

a S6lo en algunas pruebas con MBM se usaron mezclas ofita-cal al 80/20% (p)
b En algunas pruebas con LDS

Los pruebas programadas estan disefiadas para una operacién en condiciones adiabati-
cas y autotérmicas, procediendo tal y como se ha especificado en capitulos anteriores. Sin embar-
go, la limitada potencia del horno en la zona del freeboard durante la realizacién de los ensayos
con MBM y orujillo (ver anexo 1), limita este proposito, siendo la temperatura del freeboard menor
de lo esperable para un gasificador de tamafio industrial. La temperatura de entrada del aire en el
gasificador se fij6 en 400 °C. En algunas pruebas de gasificacion de LDS, este valor se disminuy6
hasta los 200 °C, reduciendo la temperatura de operacion para retrasar la defluidizacion, segun se
comentara mas adelante.
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Las pruebas de gasificacion de MBM comprendieron dos tipos de ensayos. En los ensa-
yos con ofita la SR estuvo comprendida entre 0,25 y 0,42. Para esto se mantuvo constante el
caudal de aire en 14 Nm3/h y se vari6 el aporte de biomasa entre 7,2 y 12 kg/h. Los resultados de
estos ensayos se muestran en la tabla 5.2.

Tabla 5.2. Resultados de los ensayos con MBM usando ofita como inerte

PRUEBA | HO1 | HO2 | HO3 | HO4 | HO5
Condiciones operacionales
Caudal biomasa (kg/h) 72 8,7 9,6 10,2 12,0
Caudal aire (Nm3/h) 14 14 14 14 14
Temperatura media lecho (°C) 857 850 843 832 808
Set-point horno (°C) 840 840 830 820 800
Temperatura media freeboard (°C) 538 540 544 559 566
Tiempo residencia lechoa (s) 1,5 1,5 1,6 1,6 1,6
Tiempo residencia freeboarc (s) 7,0 71 71 6,8 6,3
Variables principales para analisis
SR | 0,42 0,35 0,31 0,29 0,25
Gas: composicion, produccion y caudal
CO (%v/v, seco) 59 6,1 6,5 78 10,9
Ha (%Vviv, seco) 1,2 1,7 2,0 3,9 78
CO: (%v/v, seco) 12,6 13,4 14,2 14,4 13,8
CHq (%Vviv, seco) 2,0 2,7 31 3,8 41
Contenido alquitran (g/Nm?3) 19,0 nd.c 19,5 nd.c 25,3
Produccién CHq¢ (g/kg s.s.c.) 48 53 54 65 63
Produccién alquitran (g/kg s.s.c) 64 nd.c 48 nd.c 55
Caudal gas (Nm? seco/h) 18,2 18,0 17,8 18,4 19,6
Variables de proceso

GY (Nm3 seco, sin No/kg s.s.c.) 1,3 1,1 0,9 1,0 0,9
PCI (MJ/Nm? seco) 1,6 1,9 2,2 2,8 3,7
Eficiencia gasificacion fria (%) 20 20 20 25 30
Conversion carbono (%) 99 99 99 99 99

aCalculado a la temperatura media del lecho y a partir del caudal total de aire a la entrada
b Calculado a la temperatura media del freeboard y a partir del caudal gas seco a la salida
¢ n.d: valor no determinado
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En el otro tipo de ensayos se realizaron cargas iniciales de aditivo calculadas para al-
canzar una proporcion ofita-cal del 80/20 (%p/p), manteniéndose el resto de pardmetros. Con el fin
de compensar las pérdidas de cal debidas a arrastres, la alimentacién de sélido contuvo un 10%
(p/p) de caliza fresca. Esta adicion se traduce en un 5% de CaO tras la calcinacion, suficiente para
asumir que el inventario se mantiene constante en aditivo [Gil, 1999b]. Los resultados de estos
ensayos se recogen en la tabla 5.3.

Tabla 5.3. Resultados de los ensayos con MBM usando ofita-cal (80/20 %p/p) como lecho

PRUEBA | HD1 | HD2 | HD3 | HD4 | HD5
Condiciones operacionales
Caudal alimentacién (kg/h) 71 10,0 11,0 12,8 15,3
% Caliza en alimentacion (p/p) 10 10 10 10 10
Caudal aire (Nm3/h) 14 14 14 14 14
Temperatura media lecho (°C) 828 810 805 792 775
Set-point horno (°C) 810 800 800 780 770
Temperatura media freeboard (°C) 574 580 584 590 596
Tiempo residencia lechoz (s) 1,5 1,5 1,6 1,6 1,6
Tiempo residencia freeboard® (s) 6,3 57 5,6 54 52
Variables principales para analisis
SR | 0,42 0,30 0,27 0,24 0,20
Gas: composicion, produccion y caudal
CO (%V/v, seco) 4,0 71 9,1 12,3 14,5
Hz (%Vv/v, seco) 1,1 34 4,6 7.1 10,2
CO: (%v/v, seco) 15,2 15,6 15,0 14,4 12,9
CHq (% Vv, seco) 2,2 31 35 3,7 43
Contenido alquitran (g/Nm?3) 8,2 nd.c 12,7 nd.c 14,1
Produccién CHq¢ (g/kg s.s.c.) 64 69 72 68 68
Produccién alquitran (g/kg s.s.c) 30 nd.c 33 nd.c 28
Caudal gas (Nm3 seco/h) 19,5 21,2 21,5 22,3 231
Variables de proceso

GY (Nm3 seco, sin N2/kg s.s.c.) 1,8 1,5 14 1,3 1,2
PCI (MJ/Nm?3 seco) 14 2,4 29 37 45
Eficiencia gasificacion (%) 22 28 32 36 38
Conversion carbono (%) 98 98 98 97 97

aCalculado a la temperatura media del lecho y a partir del caudal total de aire a la entrada
b Calculado a la temperatura media del freeboard y a partir del caudal gas seco a la salida
¢n.d: valor no determinado
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Los ensayos con orujillo se muestran en la tabla 5.4. Se analiza un rango de SR entre
0,23y 0,43. Estos valores se alcanzaron con caudales de aire de 14 y 17 Nm3/h y de alimentacion
entre 8 y 15 kg/h. Las pruebas se realizaron con el rebosadero lateral abierto, como medida para
renovar el inventario del lecho y retrasar la defluidizacion. Se probaron distintos contenidos de
ofita fresca en la alimentacion: 0, 5 y 10 (%p/p).

Tabla 5.4. Resultados de los ensayos con orujillo

PRUEBA | oo | 02 [ 03 | o4
Condiciones operacionales
Caudal alimentacion (kg/h) 8,0 10,2 12,9 15,0
% Ofita en alimentacion (p/p) 0 10 5 0
Caudal aire (Nm3/h) 14 14 17 14
Temperatura media lecho (°C) 870 835 830 770
Set-point horno (°C) 850 820 820 760
Temperatura media freeboard (°C) 580 580 595 630
Tiempo residencia lecho? (s) 1,5 1,6 1,3 1,7
Tiempo residencia freeboardb (s) 6,0 57 45 4,5
Tiempo hasta defluidizacion (h) 4 7 6 9
Variables principales para analisis
SR | 0,43 0,37 0,34 0,23
Gas: composicion, produccion y caudal
CO (%v/v, seco) 75 9,3 9,7 10,8
Hz (%v/v, seco) 8,7 10,3 11,0 12,7
CO:z (%V/v, seco) 17,9 17,5 16,8 15,2
CHq (%v/v, seco) 4,0 4,9 54 6,7
Contenido alquitran (g/Nm3) 10,0 11,6 12,3 16,1
Produccion CHy (g/kg s.s.c.) 93 103 107 103
Produccion alquitran (g/kg s.s.c) 32 34 34 35
Caudal gas (Nm3 seco/h) 20,3 21,2 26,6 25,3
Variables de proceso

GY (Nm3 seco, sin No/kg s.s.c.) 1,5 14 14 1,2
PCI (MJ/Nm3 seco) 3,3 4,0 44 51
Eficiencia gasificacion (%) 53 59 60 55
Conversién carbono (%) 94 93 88 70

aCalculado a la temperatura media del lecho y a partir del caudal total de aire a la entrada
b Calculado a la temperatura media del freeboard y a partir del caudal gas seco a la salida

Los valores principales obtenidos en la gasificacion de LDS se muestran en la tabla 5.5.
El patron fundamental de la experimentacion planeada se basé en la modificaciéon de parametros
operacionales con el fin de aumentar lo méaximo posible el tiempo transcurrido hasta la defluidiza-
cion del lecho. Como medidas para lo anterior se afiadié vapor, ofita fresca y se redujo la tempera-
tura de entrada del agente gasificante. El valor de la SR se modificd en un rango amplio de opera-
cion (desde 0,30 hasta 0,52), al que se lleg6 variando los caudales de aire entre 11y 16 Nm3/h y
de solido entre 7,5y 16 kg/h.
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Tabla 5.5. Resultados de los ensayos con LDS

PRUEBA | L1 | L2 | L3 | L4 L5
Condiciones operacionales
Caudal alimentacién (kg/h) 16,0 9,2 11,6 75 14,0
% Ofita en alimentacion (p/p) 0 10 10 10 10
Caudal aire (Nm3/h) 15 1 1 1 16
Caudal vapor (kg/h) 0 1,8 2,6 3,7 48
Temperatura media lecho (°C) 840 810 790 795 765
Set-point horno (°C) 820 800 780 790 750
Temperatura media freeboard (°C) 780 770 775 770 716
Temperatura entrada agente gasificante (°C) 400 400 400 200 200
Tiempo residencia lechoz (s) 1,5 1,7 1,6 1,5 11
Tiempo residencia freeboard b (s) 4,8 6,7 6,1 73 5,6
Tiempo hasta defluidizacion (h) 2 2 6 7 3
Variables principales para analisis
SR 0,30 0,42 0,34 0,52 0,41
SBR 0 0,10 0,10 0,25 0,65
Gas: composicion, produccion y caudal
CO (%V/v, seco) 9,9 7,3 8,3 54 55
Ha (% Vv, seco) 8,4 9,4 10,2 6,8 6,5
CO: (%v/v, seco) 15,2 16,5 16,1 17,6 16,5
CH¢ (% /v, seco) 8,1 4,6 6,6 35 34
C2H4 (%viv, seco) n.d.c 2,8 3,6 2,3 n.d.c
C2Hs (%v/v,seco) n.d.c 0,2 0,3 0,1 n.d.c
Contenido alquitran (g/Nm3 seco) n.d.c 16,7 65,1 15,4 n.d.c
Alquitran clase Il (¢/Nm3 seco) n.d.c 1,53 4,04 0,58 n.d.c
Alquitrén clase Il (¢/Nm3 seco) nd.ec 7,82 8,55 1,52 n.d.ec
Alquitran clase 1V (g/Nm3 seco) n.d.c 4,06 9,56 2,28 n.d.c
Alquitrén clase V (g/Nm?3 seco) n.d.c 0,27 1,36 0,24 n.d.c
Alquitranes solubles en agua (g/Nm3 seco) n.d.c 0,45 0,82 0,14 n.d.c
Produccién CHs (g/kg s.s.c.) 64 69 72 68 68
Produccién alquitran (g/kg s.s.c) n.d.c 55 181 58 n.d.c
Caudal gas? (Nm3 seco/h) 20,7 14,9 16,1 13,7 18,8
Caudal cenizas (kg/h) 1,6 0,8 1,7 n.d.c 3,0
Caudal rebosadero (kg/h) 3,0 4,4 6,8 1,7 5,2
Variables de proceso

GY (Nm3 seco, sin No/kg s.s.c.) 1,0 1,3 1,2 1,3 0,9
PCI (MJ/Nm3 seco) 51 3,6 45 2,7 2,6
Eficiencia gasificacion (%) 59 58 62 48 35
Conversion carbono (%) 89 85 66 nd.c 87

aCalculado a la temperatura media del lecho y a partir del caudal total de aire a la entrada
b Calculado a la temperatura media del freeboard y a partir del caudal gas seco a la salida
¢ n.d: valor no determinado

d Determinado a partir de balance de materia
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5.3. RESULTADOS Y DISCUSION

5.3.1. Operacion con MBM

En los ensayos, inicialmente, se trataron de gasificar las MBM directamente, tal y como
fueron suministradas: en forma granular con un tamafio menor de 1 mm. A pesar de presurizar la
tolva de alimentacién, se formaron bévedas que impedian una alimentacién continua satisfactoria.
Se probé a utilizar una partida de harinas de mayor tamafio (menor de 4 mm), con idéntico resul-
tado. Finalmente, fue necesario proceder a la pelletizacion del material para solucionar el proble-
ma. Las caracteristicas de los pellets estan descritas en la seccion 2.4.

En la figura 5.1 se muestra la temperatura de operacion frente a la SR. Puede apreciarse
como la temperatura aumenta a medida que la SR aumenta, debido a la mayor proporcidn de
solido que se quema al aumentar la SR. También se aprecia que la temperatura es inferior al
utilizar aditivo. Esta disminucion de la temperatura puede justificarse por dos mecanismos que
involucran reacciones endotérmicas. En primer lugar, debido a que se favorecen las reacciones de
reformado y de craqueo de hidrocarburos y, en segundo lugar, debido al calentamiento y la des-
composicion de la caliza fresca alimentada en cal y diéxido de carbono (CaCOs «» CaO + COz).
Estos efectos parecen ser mas importantes a altas SR, siendo mayor la diferencia de temperatura.
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Figura 5.1. Evolucién de la temperatura frente a la SR en gasificacion de MBM con: ofita (¢) y ofita-cal (m)

La composicion del gas generado como funcion de la SR se representa en la figura 5.2.
Comparando con la gasificacién de madera, puede apreciarse que los valores alcanzados en los
distintos componentes es bastante bajo, sobre todo en el caso del hidrogeno (figura 5.2-b). Estas
composiciones son una consecuencia del mayor aporte de aire necesario (proporcion ai-
re/lbiomasa), en comparacion con otros combustibles, para operar con un valor determinado de
SR, traduciéndose en una mayor dilucién con nitrégeno, como se predijo en la seccion 2.5.5.

99



Gasificacion de biomasa y residuos en lecho fluidizado: estudios en planta piloto

ouejaw (p) A ouoguea ap opixolp (9) ‘ousbolpiy
(q) ‘ouoquea ap opixouow () :( =) [ea-ejjo A () B0 eled G UOD SOABSUS UB HS 8P UQIdUN) OWOI S3UO0IDISOdWOD SE| 8p UQION|OAT “Z'G eanbi4

%CO, (viv, seco)

— — —

~ (2] o

0C

— —
o N
I

Gl'o

z'0

€0

s

7’0

Sv'o

%CH, (vIv, seco)

o - N w ~ [$3]

Gl'o

s
€0

Sv'o

s

GL'0

z'0

Sv'o

Gl'o

z'0

Sz'0

€0

Ge'0

7’0

Sv'o

o [$3] o

%CO (vlv, seco)

—

r Gl
0C

o [$3] o

%H, (viv, seco)

—

Gl

100




Capitulo 5: gasificacion de subproductos y residuos

Otra cuestion a destacar es que, al contrario que lo que sucedia en las pruebas con
madera y aditivos, los contenidos de CO, Hz2 y CH4 no parecen estar afectados por el uso de cal, si
bien es cierto que no se disponen de valores para los hidrocarburos tipo Cz y Cs. Esto no es cierto
para el diéxido de carbono (figura 5.2-c), donde puede apreciarse un mayor contenido al utilizar
caliza. Esta tendencia se justifica por la descomposicién en el gasificador de la caliza fresca ali-
mentada.

El contenido de alquitranes en el gas frente a la SR se muestra en la figura 5.3. Se ob-
serva cémo el uso de cal reduce la concentracién de alquitran para todos los niveles de la SR
(figura 5.3-a). Los resultados son similares a los obtenidos para madera (figura 4.14-a), con valo-
res de concentracion practicamente idénticos. En la figura 5.3-b se aprecia que la produccion de
alquitran presenta valores relativamente constantes para el uso de cal, mientras que es dificil
establecer una tendencia clara para el uso de ofita.
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Figura 5.3. Efecto de la SR sobre el contenido en alquitran del gas en gasificacion de MBM con: ofita () y
ofita-cal (m). (@) Concentracion de alquitran, (b) produccion de alquitran
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La figura 5.4 muestra la produccion de gas, apreciandose que es sustancialmente mayor
en el caso de utilizacion de caliza, debido a dos motivos: la produccion adicional de CO2 que se
obtiene al alimentar caliza junto con la biomasa y la generacion de hidrocarburos ligeros por el
reformado de alquitranes por la accion catalitica de la cal. La contribucion del CO2 se traduce en
un aumento de 0,22 Nmd/kg caliza. Si se supone, segun la figura 5.3-b, un reformado de 25 g de
alquitran por kg sdlido s.s.c y el peso molecular del naftaleno (128 g/mol) como el medio de la
mezcla de alquitranes, se obtiene una produccion de 0,04 Nm?/kg caliza, es decir, que la contribu-
cion de la calcinacion de la caliza es del 85%, mientras que la del reformado del 15% restante.
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Figura 5.4. Evolucion de la produccion de gas frente a la SR para gasificacion de MBM con ofita (¢) y ofita-
cal (m)

El poder calorifico inferior del gas producto se encuentra representado en la figura 5.5.
Se aprecia el muy bajo valor de este parametro, que se debe a la gran dilucién con nitrdgeno que
se comento anteriormente. El calculo del PCI se ha realizado teniendo en consideracion el poder
calorifico de las especies combustibles medidas (CO, Hz2 y CHs). Si se incluyeran los hidrocarburos
ligeros, el PCI deberia ser mayor con el uso de aditivo.

La eficiencia de gasificacion fria aparece representada en la figura 5.6, donde se obser-
van valores bajos. Al contrario que sucede con otras biomasas, no se aprecia un maximo en la
eficiencia. La mayor eficiencia energética con el uso de caliza sdlo puede justificarse por la mayor
produccion de gas, ya que los PCI (figura 5.5) son similares sin/con aditivo. Sin embargo, como se
observo antes, casi toda la contribucion de la mayor produccion de gas se debe a la presencia del
CO:2 proveniente de la calcinacion, siendo éste un resultado aparentemente contradictorio, pero
consecuencia del modo en que se ha definido la produccion de gas en esta tesis (Nm3 de gas
seco libre de nitrégeno/kg de biomasa s.s.c).
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Figura 5.5. Poder calorifico inferior frente a la SR en gasificacion de MBM con ofita (#) y ofita-cal (m)
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Figura 5.6. Eficiencia de gasificacion fria frente a la SR en gasificacion de MBM con ofita (#) y ofita-cal (m)

En la figura 5.7 se muestra la conversion de carbono en el proceso, donde puede apre-
ciarse que se alcanzan valores elevados para todo el intervalo de SR. En el caso de la mezcla con
cal, el valor de la conversion es relativamente menor, justificindose por el aumento de los arras-
tres asociados a la mayor velocidad del gas (menores tiempos de residencia) en el freeboard al
aumentar la GY, como puede observarse al comparar las tablas 5.2 y 5.3.
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Figura 5.7. Conversion de carbono frente a la SR en gasificacion de MBM con ofita (¢) y ofita-cal (=)

5.3.2. Operacién con orujillo

La figura 5.8 muestra la temperatura de operacion frente a la SR, incluyéndose los valo-
res obtenidos en la misma instalacién (pero sin horno eléctrico para compensar pérdidas de calor)
por Gémez-Barea y otros [Gomez-Barea, 2005]. Se observa que, en ambas tendencias, la tempe-
ratura resulta muy lineal con la SR. Este resultado no se ha podido comparar con otros trabajos en
los que se gasificé oruijillo en lecho fluidizado burbujeante, debido a que, o bien se usaron mezclas
de orujillo con madera [Corella, 2004b], o bien el proceso operé de manera alotérmica [Arvelakis,

2003].
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Figura 5.8. Evolucion de la temperatura media del lecho frente ala SR en gasificacion de orujillo: esta tesis
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La composicion del gas producto se presenta en la figura 5.9, donde se observa que el
contenido en CO e H2 es comparable al obtenido para madera en gasificacién con aire, obtenién-
dose un gas de buena calidad.
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Figura 5.9. Composicion del gas de gasificacion como funcién de la SR en pruebas con oruijillo: CO (¢), Hz
(m), COz2 (A ), CHa (@)

El comportamiento de los alquitranes generados frente a la SR se muestra en la figura
5.10, donde puede apreciarse como el contenido en alquitranes disminuye al aumentar la SR,
tanto en la concentracion como en la produccion. Las concentraciones obtenidas son menores que
las de gasificacién de madera (17-26 g/Nm3), posiblemente debido a la mayor temperatura de los
ensayos con orujillo, y mayores que las reportadas por Corella y otros [Corella, 2004b], en las que
se utilizaron dolomita y olivino como aditivos.
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Figura 5.10. Efecto de la SR en la evolucion de los alquitranes en su concentracion (¢) y su produccion (=)
para gasificacion de oruijillo
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La produccién y el poder calorifico inferior del gas estén representados frente a la SR en
la figura 5.11, observandose una GY muy alta por el aumento de la generacion de volatiles, al ser
la temperatura de operacion elevada. El PCI del gas alcanza valores aceptables, sobre todo en
comparacion con los obtenidos para las MBM.
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Figura 5.11. Efecto de la SR (orujillo) en la evolucidn de la produccidn (¢) y en el poder calorifico (m) del gas

En la figura 5.12 se refleja la variacion de la eficiencia de gasificacion fria y de la conver-
sién de carbono como funcion de la SR. Se observa que es posible alcanzar una eficiencia de
hasta el 60% para una SR=0,35 y conversiones de carbono de hasta 94% para los valores de SR
mas elevados. Estos resultados son del mismo orden que los de gasificacion con madera, pero
estan enfrentados con una operacion estable de la instalacion, ya que, como se muestra en la
tabla 5.4, el tiempo hasta la parada por defluidizacion disminuye muy rapidamente si aumenta la
temperatura, incluso renovando el lecho por rebosadero y aportando inerte con el sélido.
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Eficiencia de gasificacion fria (%)
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Figura 5.12. Efecto de la SR (para oruijillo) en la evolucion de la conversion de carbono (#) y eficiencia de
gasificacion (m)
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5.3.3. Operacion con LDS

En los ensayos preliminares se observd que no era posible realizar pruebas de larga
duracién con LDS ya que, al cabo de pocas horas de operacion, el lecho se defluidizaba, obligan-
do a finalizar la operacion. Al inspeccionar el gasificador tras la parada, se recogieron aglomera-
dos de gran tamafio. Es bien conocido que el contenido en material inorganico (principalmente
potasio y sodio) [van der Drift, 1999] en el combustible es el principal causante de la aglomeracion
del lecho. La comparativa con otros lodos [Reed, 2005], [Wei, 2005], [Manya, 2006b], [Pinto, 2007]
muestra que, para los LDS aqui gasificado, los contenidos en sodio y potasio son hasta 20 y 100
superiores, respectivamente. Sin embargo, los numerosos factores que influyen en la aglomera-
cion [Bartels, 2008], hacen que esta relacién no sea univoca, existiendo la posibilidad de que la
defluidizacion se produzca por una acumulacién excesiva de ceniza en el lecho durante la opera-
cion.

Para tratar de retrasar la defluidizacion, se modificé el protocolo de arranque descrito en
la seccién 2.5.1. La primera de las medidas usadas fue el aumento del inventario de ofita en el
lecho. Para ello se procedié a un periodo de alimentacion de pellets de madera con un contenido
de ofita que podia variar entre el 10 y el 30% en funcién de la prueba. De esta manera se llegaba
a una carga de ofita inicial de unos 12 kg, con lo cual el tiempo necesario para que el lecho alcan-
zara el nivel del rebosadero disminuia. La segunda medida fue que, durante la fase de arranque,
se procedio a la alimentacion simultdnea de aire con vapor, de forma que se consiguiera reducir
los picos de temperatura durante la etapa inicial de combustion (seccion 2.5.2).

Los resultados que se recogen en la tabla 5.5 provienen de unos experimentos disefia-
dos para conseguir una operacion lo mas larga posible, sin la aparicién de problemas de defluidi-
zacion. Las condiciones de operacion son tan distintas de una prueba a otra que resulta complica-
do valorar unas tendencias claras, como se ha ido realizando hasta ahora en el desarrollo del
presente documento.

La SR, la SBR y la temperatura de precalentamiento del aire se variaron para intentar
mantener una temperatura suficientemente baja como para retrasar la defluidizacion pero suficien-
temente alta para alcanzar una conversién adecuada del combustible. Se fijo una temperatura
limite de 820 °C en el lecho [Hallgren, 1999]. En el ensayo L1 (tabla 5.5) se buscaron, de manera
tentativa, condiciones de operacion cercanas a las industriales, aun sabiendo que la temperatura
podria ser excesivamente alta y se acortaria el tiempo necesario para llegar hasta la defluidizacion
del lecho. Este ensayo se hizo para tomar los valores alcanzados como referencia de la mejora
lograda en la operatividad de la instalacion al ir cambiando las condiciones de entrada.

Al igual que sucede con las MBM, los valores recogidos en la tabla 5.5 confirman que la
dilucion del gas con el nitrogeno del aire es importante, debido al elevado contenido de ceniza de
los LDS. Este resultado ya se predijo en la seccion 2.5.5. A raiz de esto, la eficiencia de gasifica-
cion es relativamente pequefia comparada con las obtenidas para madera y orujillo. El poder
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calorifico del gas no es muy elevado (menor de 4,5 MJ/Nm3 salvo en L1 que es de 5,1) y la con-
version de carbono es baja. Los bajos valores de eficiencia de gasificacion y conversion de carbo-
no estan también influidos por el uso del rebosadero, donde la alta velocidad de extraccién de
inventario va acompafiada de una retirada continua de carbonizado. La mayor eficiencia de gasifi-
cacién se obtuvo en la prueba L3, en la que se alcanzaron valores del 62%, si bien los resultados
de este experimento son cuestionables en cuanto a que se alejan mucho de los valores obtenidos
para otras pruebas sin que cambiaran en exceso la SR y la SBR, mientras que la conversion de
carbono se mantuvo en todas las pruebas en valores por debajo del 90%.

Las pruebas muestran, en general, un contenido de alquitranes de unos 15-16 g/Nm3
(salvo en la prueba L3, en la que se sale de rango). En el apartado 5.3.4 se amplia la informacién
relativa a la composicion de estos alquitranes, asi como a otros contaminantes, comparandolos
con los resultados habituales obtenidos en gasificacion de madera.

Las pruebas de mayor duracion sin defluidizacion fueron las pruebas L3 y L4. En éstas
la temperatura se mantuvo por debajo de 800 °C. Por otro lado, como se observa en la tabla 5.5,
un caudal extraido por el rebosadero elevado no garantiza que se retrase la aparicion del fendme-
no de la defluidizacion.

En la figura 5.13 se muestra la evolucidn temporal de la composicion del gas y la presion
durante una prueba tipica, donde a partir de una serie de horas de funcionamiento en operacion
en régimen estable comenzé a producirse la defluidizacion. Este fenémeno se aprecia en la curva
de la presién donde, a partir de un cierto momento, la sefial comienza a fluctuar de manera acu-
sada. La prueba, finalmente, debe concluirse por falta de calidad en los valores que permita extra-
er conclusion alguna.
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Figura 5.13. Evolucion de la composicion del gas v la presion en el lecho durante una prueba con LDS
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Hay que hacer notar que el nivel de sdlidos en el lecho se mantiene constante a lo largo
de la prueba, debido a la apertura del rebosadero. Esto se constata a lo largo de la prueba mi-
diendo la diferencia de presion entre el extremo inferior del reactor y el extremo superior. Sin
embargo, durante la prueba existe un cambio de composicion gradual en el lecho, pasando de ser
solo ofita en el arranque a ir enriqueciéndose en ceniza.

Es bien conocido que la aglomeracion puede controlarse mediante renovacion del lecho
a través del sistema de extraccion de cenizas [van der Drift, 1999], [Dahlin, 2006], [Bartels, 2008]
ya sea mediante extraccion por la parte inferior y/o por el rebosadero. Sin embargo, en las prue-
bas de gasificacion con LDS, no fue posible la descarga de cenizas por la parte inferior, debido a
que se formaron atascos en la tuberia de drenaje. Parece ser que la extraccion sélo por medio del
rebosadero no se realiz6 a la suficiente velocidad para disminuir el contenido en cenizas y evitar la
aglomeracion.

Una observacion interesante que se ha repetido durante todas las pruebas en las que se
han utilizado LDS ha sido la segregacion de temperatura de la parte superior del lecho, como se
observa en la figura 5.14. En esta figura se presenta la evolucion de las temperaturas medias del
lecho y el freeboard junto con la medida del sensor de temperatura situado justamente en la parte
superior del lecho (sensor TT-4). La elevacion de esta ultima temperatura se interpreta como una
combustién de volatiles en la parte alta del lecho. Esto concuerda con las observaciones realiza-
das por diversos investigadores [Petersen, 2005] y se debe a que los granulos de LDS flotan sobre
la superficie durante la mayor parte del proceso de devolatilizacion, donde se queman parte de los
volatiles con el oxigeno que atraviesa el lecho en el interior de las burbujas. Existen por tanto, por
un lado, una rapida migracion de los granulos desde el punto de alimentacion hasta la superficie
del lecho y, por otro, un severo by-pass de oxigeno que atraviesa el lecho en el interior de las
burbujas sin pasar a la emulsion y reaccionar con el carbonizado. Este comportamiento contrasta
con el observado en otras biomasas, donde las particulas estan la mayor parte del tiempo volatili-
zandose en la parte inferior del lecho y el oxigeno se agota a los pocos centimetros de penetrar a
través del distribuidor.

5.3.4. Comparativa entre combustibles

A lo largo de esta tesis se han gasificado, utilizando aire y ofita, cuatro combustibles
distintos. En la tabla 5.6 se resumen los principales resultados obtenidos en la gasificacion de los
mismos.

Ademas de los datos recogidos en la tabla 5.6, es conveniente hacer notar que los alqui-
tranes generados por uno u otro combustible son distintos en composicion, aunque los niveles
medios medidos en la concentracion total sean parecidos. Esto se pone de manifiesto en la com-
parativa de los resultados obtenidos para madera y para LDS, los cuales se encuentran represen-
tados en las tablas 4.2, 5.5, A-lll.1 y A-lIL.5, en las que puede apreciarse como el contenido en
alquitranes pesados (clases IV y V) es, sin tener en consideracion la prueba LDS-3, ligeramente

109



Gasificacion de biomasa y residuos en lecho fluidizado: estudios en planta piloto

inferior en el caso de gasificacion de lodos. Esto puede justificarse debido al uso de vapor de agua
en estas Ultimas, como ya se comento en el capitulo 3 o, incluso, debido a un ligero efecto cataliti-
co del contenido inorganico en el interior del reactor en las pruebas con lodos [Fytili, 2008]. Con
respecto a los alquitranes ligeros (clase Ill), el contenido es bastante inferior en la gasificacion de
madera que en la de lodos. Por dltimo, un resultado interesante es que los compuestos heteroci-
clicos (clase Il) son mayores en las pruebas con madera que en las de LDS, resultado que podria
justificarse por la mayor cantidad de oxigeno presente en la madera que en el LDS. Esto ademas
conduce a una menor concentracion de alquitranes solubles en agua para la operacién con lodos
de depuradora que con madera.
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Figura 5.14. Evolucion de las temperaturas en el lecho durante una prueba con LDS

Tabla 5.6. Resumen de resultados de pruebas de gasificacion con aire, ofita y distintas biomasas

MADERA MBM ORUJILLO LDS
AR (Nm3/kg sdlido s.s.c.) 09-1,6 1,5-26 12-22 1,8-3,1
SR 0,19-0,35 | 0,25-0,42 0,23-0,43 0,3-0,52
Temperatura media lecho (°C) 780 - 812 793 — 857 770 - 870 765 — 840
GY (Nm3 seco, sin No/kg sélido s.s.c.) 09-1,0 09-13 12-15 09-1,3
PCI (MJ/Nm?3 seco) 47-58 1,6-37 3,3-51 26-5,1
Eficiencia gasificacion fria (%) 55-60 20-30 53-60 35-59
Conversion de carbono (%) 89-95 98 -99 70-94 66 - 87
Concentracion de alquitranes (g/Nm3 seco) 17,6 - 25,8 19,0 - 25,3 10,0 - 16,1 15,4 -16,7
Con. alquitranes solubles agua (g/Nm3 seco) 0,78 - 1,68 n.d. n.d.e 0,11-0,45

Rango de la composicion del gas (%vlv, seco)
co 15,8 - 18,2 59-10,9 7,5-10,8 54-99
H. 8,7-132 1,2-78 8,7-12,7 6,5-10,2
CO2 14,2 - 15,1 12,6 - 14,4 15,2-17,9 15,2 -17,6
CHq 51-6,0 2,0-41 40-6,7 34-8,1
Valores tipicos de contaminantes (mg/Nm3 seco)

NH;3 1000 n.d.a nd.z 1700
HCI 190 n.d.2 nd.z 1000
H:S 40 n.d.2 n.d.2 90

an.d.: dato no disponible
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En la tabla 5.6 puede observarse que los niveles de emision de contaminantes (NHs, SHz
y HCI) son sensiblemente superiores en el uso de LDS que respecto a los generados con madera,
como era previsible habida cuenta de la composicion de uno y otro. Aunque no se dispone de
datos, seria esperable que, para el caso del oruijillo, los niveles de contaminantes fueran bajos,
mientras que se esperarian altas concentraciones (sobre todo de NHs) para la gasificacion de
MBM.

La caracterizacion bésica de las cenizas recogidas en los ciclones se encuentra en las
tablas 5.7, 5.8 y 5.9. La composicion elemental e inmediata se encuentra en la tabla 5.7, donde
puede observarse que, para el caso de la madera, la ceniza estd compuesta basicamente por
carbonizado, sugiriendo que el uso como combustible de ésta es una via de aprovechamiento muy
prometedora. El contenido en carbonizado para oruijillo y LDS es elevado y supone una ineficien-
cia similar a la causada por la extraccion de solido por rebosadero, donde el contenido en carbono
fijo fue de 5,26% para el orujillo y de 8,62% para los LDS. Para la MBM, se confirma la alta con-
versién de carbono que se comento6 anteriormente.

Tabla 5.7. Composicion inmediata y elemental tipica de la ceniza recogida en los ciclones en operacion con
aire y ofita para distintos tipos de combustible

MADERA MBM ORUJILLO LDS

b.h.a b.s.b b.h.a b.s.b b.h.a b.s.b b.h.a b.s.b
C (%p/p) - 69,33 - 2,95 - 8,61 - 8,45
H (%p/p) - n.c. - 0,10 - <0,05 - 0,48
N (%p/p) - n.c. - 0,54 - 0,50 - 0,69
S (%p/p) - n.c. - 0,20 - n.c. - 0,76
0 (%p/p) - n.c. - 1,60 - 5,08 - <0,30

Humedad (%p/p) 4,03 - 1,15 - 0,98 - 0,74 -
Cenizas (%p/p) 22,36 | 23,30 | 93,52 | 94,61 8517 | 86,02 [ 90,06 | 90,73
Volatiles (%p/p) 5,00 5,21 3,86 3,91 7,79 7,86 4,37 4,40
Carbono fijo (%p/p) | 68,61 71,49 1,46 1,48 6,06 6,12 4,83 4,87

a Base humeda
b Base seca

En la composicion en elementos mayoritarios (tabla 5.8) destaca que la ceniza de LDS
contiene un alto contenido en Fe y Al, afirmando el posible efecto catalitico de las mismas para el
reformado de alquitranes. El contenido en K para el orujillo es alto, mientras que en las MBM
destaca el contenido en Ca.

Tabla 5.8. Composicion en elementos mayoritarios de las cenizas recogidas en los ciclones durante la opera-
cion con aire y ofita para distintos tipos de combustible
%plp (base humeda)

Combustible | Fe)0; Ca0 MgO SiO; AlbOs | Na,0 | K0
MBM 2,53 41,71 3,62 10,03 3,19 4,66 1,24
Orujillo 5,32 26,08 8,64 41,02 8,03 1,29 8,26
LDS 13,76 1,77 4,27 27,67 | 12,99 1,23 1,17

En la tabla 5.9 se muestra el contenido en algunos de los metales pesados méas impor-
tantes, destacando que el LDS presenta valores muy altos, dificultando en exceso un posible
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aprovechamiento de las cenizas tras la gasificacion. En las MBM y el orujillo, destacan el conteni-
do en Cr, para ambos, y Ni, para oruijillo, si bien éstos pueden provenir de la erosion del acero del
lecho més que del propio combustible. La caracterizacion completa de las cenizas, incluyendo sus
propiedades de lixiviado, es una cuestion importante para el estudio de distintas vias de reciclado,
si bien es un tema complejo que va mas alla de los objetivos de esta tesis.

Tabla 5.9. Concentracidn de metales de las cenizas recogidas en los ciclones durante la operacion con aire y
ofita para distintos tipos de combustible

mg/kg seco
Combustible Zn Pb Ni Cr v Cu Ba
MBM 398 <100 864 636 <20 212 134
Orujillo 211 <160 <100 762 83 146 289
LDS 1847 134 112 241 65 579 531

Como se ha ido comentando, cada uno de los combustibles empleados presentan distin-
tas ventajas e inconvenientes, las cuales se resumen en la tabla 5.10. Como puede observarse,
ninguno llega a unas condiciones tan buenas para la gasificacion como la madera. Una posibilidad
interesante seria el uso de estos solidos para su co-gasificacion, con la idea de buscar ciertas
sinergias a la luz de las conclusiones de la tabla.

Tabla 5.10. Comparativa de los solidos usados en referencia con los resultados obtenidos de madera

COMBUSTIBLE VENTAJAS INCONVENIENTES
VBM - Operacion libre de defluidizacion - Baja calidad del gas y eficiencia energética
- Elevada conversion de carbono - Necesidad de pelletizacién de la alimentacion
- Facilidad de alimentacion del sdlid
actl ?. e.a men efc.|on ¢ S,Ol 0 - Necesidad de uso de rebosadero (baja
- Alta eficiencia energética y calidad del gas L
ORUJILLO ) e conversién de carbono)
- Contenido de alquitran menor que para la : L
o - Tendencia a la defluidizacion
madera (alta temperatura de operacion)
- Necesidad de uso de rebosadero (baja
- Facilidad de alimentacion del sélido conversién de carbono)
LDS - Posible efecto catalitico de las cenizas - Dificil aprovechamiento de las cenizas
- Pocos alquitranes solubles en agua - Tendencia a la defluidizacion
- Elevada concentracioén de contaminantes
5.4. CONCLUSIONES

Para el primero de los subproductos, la alimentacién de las MBM resulté complicada, de
manera que fue necesario proceder a su pelletizacion, lo que incluiria un coste adicional importan-
te para una posible aplicacion a mayor escala. Sin embargo, la operacion del reactor fue muy
estable, alcanzandose conversiones de carbono elevadas y no observandose fenémenos de
defluidizacion, ni siquiera a altas temperaturas. La calidad que se obtuvo en el gas fue, por el
contrario, muy baja, debido a la elevada dilucién con nitrogeno causada, principalmente, por el
bajo contenido en oxigeno que presenta el material en su composicion. Por tanto, la eficiencia de
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gasificacion fue muy baja (apenas llegd al 30%) y el poder calorifico del gas no llegd a superar los
4 MJ/Nm3,

Respecto a la operacion con oruijillo, los resultados son bastante satisfactorios con res-
pecto a la calidad del gas y a la composicidn de las cenizas recogidas, alcanzandose eficiencias
de gasificacion del orden del 60%. Sin embargo, su alto contenido en potasio, conduce a una
severa defluidizacion y una deficiente conversion, debido al uso del rebosadero. Las elevadas
temperaturas de operacidn conllevan a un contenido de alquitranes bajo, en comparacion con la
operacion con madera.

Por ultimo, los LDS presentan la ventaja de una gran disponibilidad, no estacional, y un
coste de adquisicion negativo. A pesar de la facilidad de alimentacion al reactor, la operatividad de
la planta fue baja, debido a la defluidizacion causada por la composicidn y alto contenido de sus
cenizas. La eficiencia fue baja (35-60%), consecuencia de la baja fraccion de oxigeno y, también,
del elevado contenido en cenizas. El poder calorifico del gas llegé a alcanzar los 5 MJ/Nm3. Ade-
mas, el uso de rebosadero condujo a valores de conversion de carbono bajos. Los resultados
muestran que las emisiones de contaminantes inorganicos (amoniaco, acido clorhidrico y &cido
sulfhidrico) fueron mayores que en el caso de la madera.

La comparativa de los resultados obtenidos para las MBM, el orujillo y los LDS con los
mostrados para madera en los capitulos 3 y 4 sugieren que, comparativamente, el orujillo es un
combustible de alta calidad, destacando la eficiencia de gasificacion. Por el contrario, las MBM y
los LDS no destacan en casi ninguno de los parametros analizados.

Sin embargo, es mas que previsible que, debido a su calidad y competencia en otros
mercados, el coste de adquisicion del orujillo sea sustancialmente superior, cuestion que también
debe ser tomada en cuenta. Una desventaja adicional que presenta el orujillo frente a la MBM y
los LDS es que la produccion de éste es estacional (otofio e invierno), mientras que los otros
combustibles es posible adquirirlos durante todo el afio. Todo esto podria llevar a que uso de las
harinas carnicas y los lodos de depuradora podrian estar justificados en algunos escenarios. La
mejora de la calidad en el gas generado podria conseguirse con una co-gasificacién con otro
material de mejor calidad, siendo necesario un estudio méas detallado de este concepto.
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CAPITULO 6

CONCLUSIONES

En este capitulo se presentan las conclusiones sobre los distintos estudios desarrollados
en los capitulos 3, 4 y 5, los cuales engloban los objetivos parciales de esta tesis. Ademas se
presentan, a partir de los resultados obtenidos, una serie recomendaciones para futuros trabajos a
desarrollar.

6.1. EFECTO DEL AGENTE GASIFICANTE

La inyeccion de pequefias cantidades de vapor a baja temperatura en el gasificador se
traduce en una disminucion de la temperatura de operacion, un aumento de la concentracion de
hidrogeno y didxido de carbono y una reduccion del mondxido de carbono. El poder calorifico del
gas generado se mantiene practicamente constante, mientras que la produccion de gas seco y la
conversion de carbono aumentan. Ademas, para unos valores determinados de proporcién vapor-
biomasa, la eficiencia de gasificacion fria aumenta, alcanzandose un éptimo.
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Para paliar la disminucién de temperatura asociada al uso de vapor y mantener un nivel
térmico adecuado en el gasificador, una opcion interesante es el uso de aire enriquecido. De esta
manera, se reduce la dilucién con nitrégeno asociada al aire y se favorecen las reacciones de
gasificacion y reformado, por el aumento de la temperatura, principalmente, y por la mayor con-
centracion de vapor. Estas condiciones desembocan en un aumento del poder calorifico del gas,
la eficiencia de gasificacion y la conversion de carbono.

El concepto de gasificacion basado en el uso de aire enriquecido y vapor, en el que los
costes de produccion del agente gasificante se mantienen relativamente bajos, parece ser com-
promiso interesante entre la gasificacion con aire y la gasificacion con vapor (tanto mediante gasi-
ficadores en varias etapas como gasificacion directa con oxigeno y vapor) desde el punto de vista
econdmico, pudiendo justificarse su implementacion en algunos escenarios basados en gasifica-
cion de biomasa para la produccion de electricidad, como podria ser la modificacion de pequefias
instalaciones de gasificacion con aire ya existentes.

6.2. USO DE MEDIDAS PRIMARIAS PARA REDUCCION DE ALQUITRANES

La inyeccién de aire secundario en el gasificador reduce la temperatura de operacién en
el lecho, aumentando la temperatura media del freeboard, ademas de generarse una zona de alta
temperatura en el punto de adicion de aire secundario. Estos cambios en la distribucion de tempe-
raturas no afectan a la composicion de los gases permanentes, pero si a los alquitranes produci-
dos. Por otro lado, no se aprecian cambios en la eficiencia de gasificacion y si una pequefia re-
duccién de la conversidn de carbono.

La adicién de aire secundario hace tender la mezcla de alquitranes hacia compuestos
mas pesados, aumentado el punto de rocio del gas, pero reduce el contenido en alquitranes solu-
bles en agua. Esta ultima es una cuestion importante para el dimensionamiento y operacion de
procesos de limpieza secundarios basados en lavado de gases.

El uso de aditivos, por otro lado, cambia la composicion del gas producto, tanto en los
gases no condensables, como en los alquitranes e incluso en el contenido en amoniaco, hacién-
dolo aumentar.

Los aditivos ensayados promueven reacciones de reformado y craqueo de alquitranes,
reduciendo el contenido gravimétrico de los mismos en el gas generado. En el caso de alumina, la
reduccion es baja y hace tender la mezcla hacia compuestos més pesados, aumentando su tem-
peratura de rocio.
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En cambio, el uso de cal reduce mas la concentracion de las distintas clases de alquitra-
nes, presentando el gas una temperatura de rocio inferior. Ademas, la cal también reduce la con-
centracion de especies solubles en agua.

El uso de aditivos eleva la produccion de gas y el poder calorifico del mismo. Esto con-
lleva un aumento de la eficiencia de gasificacion del proceso, sin observarse cambios en la con-
version de carbono. Estos resultados sugieren que la aplicacion de medidas primarias podria estar
justificada en algunos escenarios de gasificacion concretos, si bien no son capaces de eliminar la
necesidad de tratamientos de limpieza posteriores. Sin embargo, todo esto queda supeditado a
una evaluacion economica de los costes asociados a estas acciones.

6.3. GASIFICACION DE SUBPRODUCTOS Y RESIDUOS

El uso de harinas carnicas como Unico combustible para instalaciones basadas en gasi-
ficacion estd muy limitado por la necesidad de su pelletizacion, debido a que el contenido rema-
nente de grasa favorece la formacion de bévedas en los sistemas de almacenamiento. A este
hecho se une que, por su composicion, necesitan una elevada cantidad de aire para llegar a con-
diciones de operacion habituales, obteniéndose un gas muy diluido en nitrégeno y una baja efi-
ciencia de proceso.

Por el contrario, la operacién con harinas carnicas estuvo ausente de problemas, presen-
tandose una operatividad similar a la obtenida con combustibles limpios, de elevado coste. Otro
factor positivo es que la conversion de carbono es muy elevada, y sus cenizas presentan una
composicion que permite plantear su reciclaje (por ejemplo, como materiales de construccion), sin
tener que recurrir al vertedero como destino ultimo.

Todas estas razones permiten plantear que el uso de harinas camicas como combustible
estaria justificado para la co-gasificacion junto con otro material facilmente alimentable que gene-
rara un gas de mayor calidad, como podrian ser, incluso, biomasas que presentaran una operati-
vidad baja (alta tendencia a la sinterizacién-aglomeracion). Esta posibilidad podria llegar, en su
caso més favorable, a evitar la necesidad de pelletizacion de las harinas camicas y la generacion
de un gas de calidad aceptable, ademas del beneficio para las cenizas de la mezcla final. Esto es
una cuestion sobre la que seria interesante investigar.

El orujillo de aceituna es un combustible que genera un gas de gasificaciéon de buena
calidad, ademas de no necesitar actuaciones previas para su alimentacién al reactor. Sin embar-
go, el contenido de potasio en su ceniza compromete la operatividad de la instalacion por proble-
mas de aglomeracion. Es por ello que, para lograr una estabilidad adecuada en la operacion, es
necesario sacrificar parte de la eficiencia del proceso, operando a baja temperatura y con extrac-
cion de solido del interior del reactor. Por otro lado, sus cenizas presentan un contenido en carbo-
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no todavia apreciable como para ser utilizadas como combustible, aunque seria preciso evaluar el
efecto de la presencia de compuestos alcalinos. Debido a que el contenido en metales de las
mismas es bajo, cabria explorar otras rutas adicionales para su reciclaje.

Los lodos de depuradora secos son un combustible potencialmente interesante, debido a
su bajo coste (incluso negativo) y a su elevada disponibilidad y estabilidad de su composicion
durante todo el afio. Su naturaleza permite, ademas, su alimentacion al gasificador sin necesidad
de pelletizacion, abaratando costes. Sin embargo, la calidad del gas generado no es demasiado
alta, debido al elevado contenido de cenizas que presenta el combustible en su composicion. Este
factor ademas influye en la baja operatividad de la instalacion (por problematica de la defluidiza-
cidn) y conversion de carbono asociada a la extraccion de cenizas del interior del reactor.

La viabilidad de la gasificacién de lodos de depuradora parte de gasificar a una tempera-
tura baja, con una elevada renovacion del lecho. Sin embargo, sus expectativas econémicas son
esperanzadoras, en caso de conseguir una operacion ausente de problemas y en funcién de los
costes de limpieza del gas, siempre partiendo de la premisa de su gasificacion en una instalacién
anexa al punto de generacion de los lodos, reduciendo al minimo los costes de transporte. Otra
cuestion aparte es el destino final de las cenizas, ya que el contenido en metales de las mismas es
alto, asi como su contenido en carbono, lo que implica que, finalmente, su reciclaje es una cues-
tién complicada que habria de compararse con otras opciones.

6.4. FUTUROS TRABAJOS

Las mejores condiciones obtenidas, para el uso de los distintos agentes gasificantes,
desde un punto de vista técnico, deben ser valoradas de manera econdémica, comprobando su
rentabilidad para algunos escenarios de actuacion reales. Es por ello que se realizaran estudios
econémicos tanto para la modificacién de instalaciones existentes como para nuevas plantas
basadas en gasificacion con aire enriquecido y vapor.

El uso de aditivos y la estratificacion de aire se enfocara hacia una reduccién de los
alquitranes mas pesados (clases IV y V), ya que son el factor limitante para la consecucién de un
punto de rocio bajo en el gas y su posterior utilizacion para la produccion eléctrica mediante moto-
res de combustion interna alterativos. Es por esto que deben seguir buscandose aditivos econd-
micamente viables capaces de reformar/craquear los alquitranes pesados. Este aspecto se com-
binara con el disefio de una instalacién que permita la distribucion de aire a distintos niveles, asi
como la optimizacion de la operacion de la misma. Ademas, deben estudiarse las posibles siner-
gias del uso de més de una medida, simultdneamente, de las estudiadas en este trabajo, como la
adicion de vapor.

La viabilidad técnica de la gasificacion de los residuos con un elevado contenido de
cenizas estd muy condicionada a una aceptable eficiencia de gasificacién, una conversion de
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carbono muy alta, al destino final de las cenizas utilizadas y las necesidades adicionales de lim-
pieza del gas. Es por esto que se disefiard una instalacion de gasificacion basada en varias eta-
pas en las que se puedan mejorar todos los pardmetros anteriormente citados, ademas de permitir
una operatividad adecuada para un posible desarrollo a una escala semi-industrial.
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ANEXO |

EVOLUCION DE MODIFICACIONES EN LA PLANTA
PILOTO

A-1.1. INTRODUCCION

La planta piloto de gasificacién de biomasa utilizada en este trabajo no ha permanecido
con el disefio original durante el desarrollo de los distintos estudios llevados a cabo en esta tesis
doctoral. El uso de distintas biomasas y agentes fluidizantes, la necesidad de mejorar la operativi-
dad de la instalacion, la caracterizacion detallada de las distintas especies quimicas generadas en
el proceso y la busqueda de una operacion que, en general, simule a instalaciones industriales ha
requerido una serie de modificaciones en la planta que se construyo inicialmente, la cual se mues-
tra esquematizada en la figura A-1.1.

En total se han realizado cuatro fases de modificaciones desde el inicio de este trabajo.
En la figura A-1.2 y en la tabla A-I.1 se muestran un cronograma de la duracion de las distintas
etapas de modificaciones y un resumen de las modificaciones y los experimentos que se realiza-
ron en cada fase, respectivamente.
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Figura A-..1. Croquis de la planta piloto en su construccion inicial
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Figura A4.2. Cronograma de fases desarrolladas
Tabla A-.1. Resumen de modificaciones y estudios asociados llevados a cabo
FASE MODIFICACIONES LLEVADAS A CABO ESTUDIOS DESARROLLADOS
- Colocacion del horno eléctrico
- Modificacion de plato y plenum
1 - Presurizacion de tolvas de sélido - Gasificacién de harinas carnicas
- Instalacion de camara de combustién - Gasificacion de oruijillo
- Instalacion de filtros
- Instalacion de sistema de muestreo de alquitranes
- Montaje de generador de vapor
i Colocgmon de prelcalentador de aire - Gasificacién usando mezclas de aire y
2 - Calorifugado de ciclones y conductos hasta el lavador de
vapor
gases
- Mejoras de estanqueidad del sistema de alimentacion
- Retirada del lavador y filtro de gases
3 - Traceado y calorifugado de lineas hasta la - Gasificacién usando mezclas de aire,
chimenea — camara de combustion vapor y oxigeno
- Instalacion de unidad de suministro de oxigeno
- Ampliacién de la potencia del horno eléctrico
- Adecuacion del sistema de aire secundario
- Instalacion de nuevo sistema rebosadero
- Instalacién de nuevo sistema de recogida cenizas en | - Gasificacion de lodos
4 tolvas de ciclones - Gasificacion con aire secundario
- Instalacion de sistema de muestreo de contaminantes | - Gasificacion con aditivos
inorganicos y gases permanentes no medidos on-line
- Puesta a punto del método de analisis cualitativo de
alquitranes
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A continuacion se desarrollan cada una de las fases de modificaciones realizadas, des-
cribiendo la motivacion de las mismas.

A-1.2. FASE1

En las pruebas realizadas en esta misma planta por Gémez-Barea y otros [Gdémez-
Barea, 2005] para gasificacion de oruijillo, se detectaron que las pérdidas de calor a través del
aislamiento del gasificador llegaban a suponer, en algunos casos, hasta el 30% del poder calorifi-
co de la alimentacion de combustible. Por esta razon se retir6 el calorifugado existente y se instalé
el horno eléctrico que en la actualidad rodea al gasificador. La potencia que se instalé fue de 21
kWe en la zona del lecho y de 6 kWe, dividida en dos secciones para el freeboard.

Otra modificacion que se dispuso en esta fase fue el cambio del plato distribuidor y del
plenum para permitir la extraccion de cenizas del gasificador por la parte inferior del lecho, con el
fin de poder sangrar el interior del reactor para renovar el inventario y, de este modo, tratar de
evitar la sinterizacion en las pruebas de gasificacion con oruijillo.

Para poder realizar una caracterizacion mas completa del proceso de gasificacion, se
instal6 un sistema de toma de muestra de alquitranes segun el protocolo normalizado que recien-
temente se habia publicado y que, posteriormente, se convirtié en especificacion técnica [CEN/TS,
2006]. Ademas, se instalaron unos filtros para alquitranes con la intencidn de evitar atascos en las
conducciones de gases a la salida del lavador. Debido a que la planta piloto se encuentra situada
en un campus universitario, se mont6 y puso a punto una instalacion para la combustion del gas
generado, utilizando propano como combustible de apoyo.

Con las modificaciones descritas se procedio a la realizacion de los ensayos de gasifica-
cion de orujillo reportados en el capitulo 5.

Durante las pruebas iniciales de gasificacion de MBM, y debido a la dificultad de alimen-
tacion de este sdlido en su forma granular (ver seccién 5.2.1), se procedié a la presurizacion del
sistema de alimentacion. Con esta medida adicional se llevaron a cabo las pruebas de gasificacion
de MBM que se detallaron en el capitulo 5. En la figura A-1.3 se muestra el estado de la instalacion
tras la finalizacion de las modificaciones llevadas a cabo en esta primera fase.
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Figura A-l.3. Esquema de la instalacion tras las modificaciones de la fase primera

A-1.3. FASE 2

Con el fin de poder realizar pruebas de gasificacion con vapor se instal6 el generador de
vapor descrito en la seccién 2.2.1. La instalacion de este sistema conllevo la necesidad de la
colocacion de un precalentador para aire de 1 kWe, para evitar condensaciones de agua en la
operacion de mezclas de aire-vapor. De igual manera, la gasificacién con vapor implicaba que
pudieran existir condensaciones de humedad en las tolvas de los ciclones, hecho que podria
dificultar la operacion de la planta y la toma de muestras de cenizas. Esto se previno con la insta-
lacion de un calorifugado en los ciclones, las tolvas de los mismos y las tuberias de la instalacion
hasta el lavador de gases.

Adicionalmente, tras la ejecucion de las pruebas realizadas en la fase 1, se detectd que
la estanqueidad del sistema de alimentacion de sdlidos con la presurizacion de la tolva de dosifi-
cacion no era la adecuada. Para solucionar este problema se instalé una vélvula de tajadera ma-
nual para servir de apoyo a la valvula neumatica original de la instalacién. Con la instalacion de
ésta, la estanqueidad del conjunto fue la idénea. Ademas, para facilitar la carga de biomasa a los
operarios, se instalé un sistema de despresurizacion compuesto por una valvula de bola y un filtro.

El estado final de la planta piloto tras las mejoras realizadas en la segunda fase se en-
cuentra representado en la figura A-1.4.
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Figura A-l.4. Esquema de la instalacion tras las modificaciones de la fase 2

A-1.4. FASE 3

Para continuar con la evaluacién de la influencia del agente gasificante se procedio al
montaje de la instalacién de suministro de oxigeno. Ademas, durante los experimentos de gasifi-
cacion con mezclas de aire-vapor se observé un funcionamiento inadecuado del lavador de gases,
ya que éste se colmataba de alquitranes en ensayos de largo duracion, haciendo necesario un
mantenimiento muy exhaustivo del mismo entre cada prueba de gasificacion. Es por este motivo
que se decidio la eliminacion del lavador. Para evitar problemas de atascos de la instalacion a la
salida de los ciclones fue necesario, ademas, retirar los filtros de alquitranes y proceder al tracea-
do y calorifugado del resto de conductos desde los ciclones hasta la camara de combustién. En la
figura A-1.5 se muestra el estado de la instalacion de gasificacion tras los citados cambios.
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Figura A-1.5. Croquis de la planta piloto a la finalizacién de las modificaciones de la etapa tercera

A-1.5. FASE 4

Los cambios llevados a cabo en la fase cuatro son los que dan lugar a la descripcién
definitiva de la instalacion (seccion 2.2), la cual se encuentra esquematizada en la figura A-1.6.
Para poder llevar a cabo los experimentos de gasificacion de LDS, se hacia necesario poder ca-
racterizar de forma mas completa tanto las corrientes de sélidos recogidos por el rebosadero y los
ciclones como los contaminantes inorganicos arrastrados por el gas. Por estas causas se adecua-
ron los sistemas de toma de muestra de cenizas y se puso a punto una instalacién y un protocolo
de medida de contaminantes (NHs, HCN, SHo, CIH) y de gases no condensables no medidos por
el analizador on-line (principalmente Cz y Cs). También se puso a punto el método para la deter-
minacion completa de los compuestos alquitranados recogidos en la instalacion. Todas las cues-
tiones referentes a los muestreos off-line se encuentran recogidos en el anexo |I.

Como el objetivo buscado con las pruebas de gasificacion de lodos de depuradora era

conseguir unas pruebas de duracion suficientemente largas, se modifico la potencia del horno
eléctrico en el freeboard, pasando a un total de 24 kWe. Con esta medida se pudo realizar un
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arranque mas rapido de la planta durante la etapa de precalentamiento, permitiendo una mayor
duracién de la pruebas sin tener que llegar a trabajar a tres turnos en la instalacion.

Ademas, para la realizacion de las pruebas con el uso de aire secundario como medida
primaria para la reduccion de alquitranes, se puso a punto el sistema de inyeccion de aire en el
freeboard, de manera que se pudiera regular el caudal de aire total que se pasara a esta seccion
del gasificador.
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Figura A-1.6. Croquis de la planta piloto en la actualidad
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ANEXO Il

TOMA DE MUESTRAS Y ANALISIS EN DISCONTINUO

A-Il.1. INTRODUCCION

Para una correcta caracterizacién del proceso de gasificacion es necesario el analisis
completo de las distintas especies mayoritarias y minoritarias que se pueden encontrar en el gas
generado en el proceso. Algunas de las especies mayoritarias pueden medirse por medio de
equipos de medida en continuo con una precision adecuada y a un precio asumible. Como ejem-
plo se podria citar la medida de oxigeno, mondxido de carbono, didxido de carbono, hidrégeno,
metano, algunos hidrocarburos ligeros, etc. Sin embargo, existen otros compuestos que su deter-
minacion es bastante mas compleja que el uso de un simple analizador de proceso. Dentro de
estos compuestos aparecen la medida de humedad, alquitranes, particulas y otros contaminantes
que pueden formar parte del gas como son el amoniaco, el &cido cianhidrico, el acido sulfhidrico y
el acido clorhidrico, entre otros.

En este anexo se describen los equipos y métodos puestos a punto para la toma de
muestras y andlisis de sustancias presentes en el gas durante las pruebas de gasificacion. Estas
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sustancias son: hidrocarburos ligeros (C2H4, C2Hs, CsHs), alquitranes, particulas, humedad, NHs,
HCN, SHz y CIH.

A-1.2. EQUIPOS E INSTALACION PARA LA TOMA DE MUESTRAS

Como se comento en la seccion 2.2.4 (figura 2.12) la instalacion piloto actual cuenta con
un sistema de toma de muestras en discontinuo para el muestreo de sustancias presentes en el
gas. Este tren de muestreo esta representado en la figura A-l1.1, en la que se puede observar una
sonda de toma de muestras comun que se puede conectar a dos lineas independientes. La deno-
minada linea 1 en la figura A-ll.1 esta concebida para el muestreo de alquitranes y particulas
segun la especificacion técnica para el muestreo de las mismas [CEN/TS, 2006]. Ademas, como
se vera mas adelante, la propia muestra de alquitran se utiliza para la determinacion de la hume-
dad del gas. Por su parte, la linea 2 de la figura A-Il.1 esta disefiada para el muestreo de sustan-
cias inorganicas (NHs, HCN, SH2 y CIH) y de hidrocarburos permanentes de bajo peso molecular.
Adicionalmente, para la realizacion de pruebas en condiciones isocinéticas, aguas debajo de la
sonda de muestreo se encuentra un tubo pitot para la determinacion de la velocidad de muestreo
del gas.

GAS

J? r«> ALINEA 2

|
&]tjﬁé\i\ = ALINEA1

SONDA
/

CONDUCTO =

™

| piToT

I

Figura A-Il.1. Esquema general del tren de muestreo en discontinuo

A continuacion se describen cada uno de los elementos que componen tanto la sonda
de muestreo como cada una de las lineas que forman parte de la instalacién.
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A-11.2.1. Sonda de muestreo de gases

La sonda de muestreo esta disefiada y construida como se recomienda en la especifica-
cion técnica de toma de muestra de alquitranes y particulas [CEN/TS, 2006]. Una representacion
de la misma se encuentra en la figura A-l1.2. La boquilla de la sonda se encuentra insertada en el
conducto situado aguas abajo de los ciclones, estando ésta orientada hacia arriba, puesto que el
gas circula en sentido descendente. Todo el conjunto se encuentra realizado en acero inoxidable
AISI-316. A la salida de la boquilla de muestreo se encuentra una valvula de bola disefiada para
trabajar a alta temperatura (debido a que el gas en el punto de muestreo se encuentra a una
temperatura entre 400 y 600 °C) y, seguidamente, un portafiltros en el que se coloca un filtro de
dedal (que puede ser de cuarzo o de fibra de vidrio, segun se explica en la seccién A-11.3). La
superficie del filtro es lo suficientemente alta para garantizar que éste es capaz de retener varios
gramos de particulas sin un aumento considerable de la pérdida de carga durante el muestreo.

La temperatura del filtro se eleva por medio de un cable calefactor, que se encuentra
arrollado a todo el conjunto de la sonda, asociado a un controlador PID. La sefial de control es la
temperatura medida por un termopar que se encuentra alojada en el propio portafiltros. La consig-
na para la temperatura se mantiene en 330 °C, valor al que no cabe esperar la condensacion de
alquitranes en ningun punto de la sonda [CEN/TS, 2006]. Toda la sonda se encuentra calorifugada
con lana de roca y cubierta con una lamina de aluminio, de manera que se eviten pérdidas de
calor y se prevengan posibles quemaduras accidentales al personal encargado de los muestreos.

PORTAFILTROS

/

FILTRO

TERMOPAR

~

/g

BOQUILLA

VALVULA ALTA
TEMPERATURA

Figura A-ll.2. Esquema de la sonda de muestreo

La salida de la sonda es una union roscada que permite que se pueda conectar a la
linea de muestreo de alquitranes o a la linea de muestreo de contaminantes y otros gases ligeros.

A-11.2.2. Linea de muestreo de alquitranes y particulas
El principio de recogida de alquitranes se basa en la condensacion y absorcion de los

mismos en una solucion captadora de isopropanol. Un esquema de la instalacion se muestra en la
figura A-II.3.
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GAS —=

BORBOTEADOR
CONDENSADOR

UNIDAD
CONTROL

BANO 0°C BANO -20 °C

CARBON
ACTIVADO

Figura A-Il.3. Esquema de la linea de muestreo de alquitranes y particulas

La conexion entre la sonda de muestreo y el resto de la instalacion se realiza por medio
de una conexion roscada que va unida a un conducto flexible de viton, capaz de soportar las
temperaturas tipicas de trabajo. El gas pasa en primer lugar por un condensador que opera con
agua de red, en el que se realiza una condensacion previa del gas, recogiéndose parte de la
humedad y de los alquitranes condensables. A la salida del condensador, el gas pasa a través de
un tren de siete borboteadotes rellenos con el isopropanol (cada uno con unos 35 - 40 mL), cuatro
los cuales se encuentran sumergidos en un bafio de agua con hielo (0 °C) y los otros tres estan en
un bafio con anticongelante y una maquina de refrigeracion (unos -20 °C). La instalacién continla
con el paso del gas a través de un lecho de carbdn activo (para la retencidn de posibles compues-
tos organicos volatiles y trazas de alquitran no capturadas) y de la unidad de control. En la unidad
de control se encuentra una bomba de vacio y los medidores de temperatura, presion y volumen
muestreado.

A-11.2.3. Linea de muestreo de contaminantes inorganicos y otros gases no condensables

Un esquema de la instalacion aparece en la figura A-Il.4. El principio de muestreo de los
contaminantes inorganicos se basa en su captacion, como especies iénicas, en soluciones ade-
cuadas. Por su parte, los gases no condensables se muestrean mediante el uso de bolsas de
teflon.

Debido a problemas de espacio, los equipos de la linea de muestreo de contaminantes
se encuentran situados en la planta superior a la de la sonda, con lo cual existe una conduccién
vertical para el gas desde la union hasta el comienzo del sistema. Esta conduccion esta fabricada
en acero inoxidable AISI-316 y tiene una longitud de unos 3 m y un diametro de 3/8 de pulgada.
Con el fin de evitar condensaciones a lo largo de la conduccion, el sistema se encuentra traceado
por medio de un cable calefactor y recubierto por aislamiento de lana de roca. Para controlar la
temperatura al final de la conduccion, el calentamiento esta regulado por un lazo cerrado de con-
trol PID en el que la temperatura se mide al final de la tuberia por medio de un termopar tipo K.
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GAS —=

CAJA DE
VACIO

CONDENSADOR

UNIDAD

VALVULA CONTROL

TRES VIAS

BANO0°C SILICA-GEL

Figura A-l.4. Esquema de la linea de muestreo de contaminantes y gases permanentes

La conduccién desemboca en un condensador en el que se utiliza aceite térmico como
fluido refrigerante. La temperatura del aceite se mantiene algo superior a 100 °C para asegurar
que en el condensador s6lo condensan los alquitranes con punto de rocio superior al citado valor,
garantizando que la humedad se mantiene intacta en el gas. La razon para evitar que la humedad
del gas condense es que los contaminantes muestreados son solubles en agua, con lo cual se
estarian retirando parte de los compuestos a determinar en la corriente de gas, reportando enton-
ces los analisis valores menores de los reales.

A la salida del condensador se coloca un tren de borboteadores dispuestos en serie
rellenos de la solucién captadora adecuada, tal y como se recoge en la tabla A-11.1. Los borbotea-
dores se encuentran sumergidos en un bafio con agua y hielo. Antes de atravesar la unidad de
control, el gas circula a través de un recipiente relleno de silica-gel, donde se eliminan posibles
restos de compuestos que puedan afectar a la bomba de la unidad de control.

Tabla A-ll.1. Soluciones captadoras utilizadas en el muestreo de contaminantes

] VOLUMEN DE SOLUCION

COMPUESTO SOLUCION CAPTADORA N° BORBOTEADORES POR BORBOTEADOR (mL)
NH;3 H2S04 al 5% 2 150
HCN NaOH al 5% 2 150
SH. CdSOs al 5% 4 30
HCI Agua destilada 4 30

En caso que se quieran recoger muestras de gases permanentes mediante las bolsas, el
sistema cuenta con una valvula de tres vias a la salida del condensador de gases. Asi es posible
hacer pasar el gas hacia la bolsa de teflon. Para conseguir que la bolsa se llene (ya que el gas
tiene una presion baja), se dispone de una caja estanca en la que se introduce la bolsa y se crea
vacio en la misma utilizando la bomba de la unidad de control. De esta manera es posible llenar la
bolsa hasta un volumen adecuado.
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A-11.3. PROCEDIMIENTOS PARA LA TOMA DE MUESTRAS

La elaboracién de la toma de muestra de las distintas sustancias comienza el dia previo
a la realizacion de una prueba de gasificacion, con la preparacion de los distintos materiales y
chequeo de los equipos necesarios. Durante la prueba de gasificacion y mientras la planta alcanza
el régimen permanente, se disponen las dos fases de las que esta compuesto el muestreo. En una
primera fase se procede a la colocacion de un filtro de fibra de vidrio, previamente tarado, para la
recoleccion de particulas y el muestreo de alquitranes. Una vez la instalacion piloto se encuentra
en régimen permanente y la sonda se encuentra a la temperatura de consigna necesaria, se pro-
cede al muestreo de alquitranes. EI muestreo tiene una duracién de unos 10 minutos, en los que
se recolectan aproximadamente 100 litros de muestra de gas (seco). Una vez finalizado el mues-
treo se procede al lavado con isopropanol de todos los elementos de la instalacion y a la recolec-
cion y conservacion de la solucidn captadora para su posterior analisis en frascos de color topacio
y a una temperatura adecuada (-20 °C).

Acto seguido se procede a la recoleccion del filtro para la determinacion de la concentra-
cion de particulas en el gas y a su sustitucion por un filtro de cuarzo. El uso de los filtros de cuarzo
se justifica porque son completamente inertes a los contaminantes a medir durante la segunda
fase de muestreo, no falseando los resultados. Se conecta la linea para proceder a la captura de
los contaminantes inorganicos, y se lleva la instalacion de muestreo a las temperaturas necesarias
en cada punto de la misma. Se preparan los borboteadotes con la solucién necesaria y se procede
al muestreo de unos 50 litros de muestra durante unos 5 minutos. Una vez finalizado el muestreo
se lava la instalacion con la solucion captante y se conserva para su analisis. Al ser disoluciones
muy diluidas y, debido a que el tiempo de conservacion de las muestras antes de su anélisis es
bajo, no es necesario conservarlas en material especial ni a baja temperatura. Como norma gene-
ral se utiliza un filtro por cada dos especies a muestrear, con lo cual es necesario el cambio de
filtro en caso que se quieran muestrear todas las especies. Una vez finalizados los muestreos de
inorganicos, se procede al muestreo de gas utilizando una bolsa de teflon, la cual habia sido pur-
gada con antelacién mediante el uso de aire comprimido y se habia procedido a la realizacion de
vacio en la misma con ayuda de la unidad de control.

A-Il.4. ANALISIS DE MUESTRAS

A-11.4.1. Andlisis de alquitranes y particulas
La determinacion del contenido de particulas del gas se realiza por medio de la pesada

del filtro utilizado durante el muestreo de gases, previamente seco en una estufa a 105 °C para
eliminar su humedad. La diferencia de peso entre el filtro usado y la tara del filtro permite conocer
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la masa de particulas que, dividida por el volumen de gas muestreado, arroja la concentracion de
las mismas en el gas seco.

Por otro lado, se parte de la disolucion de alquitranes procedente del muestreo (la cual
se encontraba conservada a -20 °C) y se lleva a un matraz aforado y se enrasa con disolvente
para llegar a un volumen conocido. Dicho matraz se tara antes de introducir la muestra y se pesa
tras su enrase, de manera que asi se obtiene la densidad de la disolucion. En el seno del liquido
de muestreo es habitual encontrar precipitados que pueden deberse a la propia polimeriza-
cion/cristalizacion del alquitran o a sustancias de otro tipo que provienen del gas muestreado
(como podria ser cloruro de amonio, cianuro amonico, etc.). Por ello, antes de proceder al enrase
del matraz se introduce éste en un bafio termostatizado a 40 °C durante unos 5-10 minutos, de
manera que asi se disuelven los compuestos anteriormente mencionados.

De este volumen final, se toman dos alicuotas de 30 mL que se almacenan en viales de
color topacio a una temperatura de -20 °C para la posterior caracterizaciéon de los distintos com-
puestos alquitranados y de la determinacion de la humedad del gas, tal y como se comentara méas
adelante.

El resto del volumen se procesa por medio de un analisis gravimétrico en el cual se
realiza una destilacién a vacio hasta la completa evaporacion del disolvente, usando para ello un
rotavapor. El peso de alquitranes de la muestra se determina por la diferencia de peso entre el
matraz después de la destilacion y la tara del mismo. La traduccion a concentracion de alquitranes
se realiza dividiendo el peso obtenido por el volumen de gas muestreado.

Con uno de los viales conservados con la muestra de alquitranes se procede a la deter-
minacion de la humedad del gas por medio de la utilizacion de un equipo de valoracion automatico
para el método de Karl-Fisher. Este método se basa en la realizacion de una valoracién volumétri-
ca utilizando los reactivos especificos Karl-Fisher por la cual se puede determinar el contenido en
agua en una muestra liquida. Conocida la cantidad de agua en el vial es posible convertir ese
valor al porcentaje en humedad del gas de gasificacion.

El otro de los viales se destina al andlisis cualitativo y cuantitativo de los distintos alqui-
tranes presentes en la mezcla, por medio de una separacién por cromatografia gaseosa y un
analisis por espectrometria de masas. Este método de separacién es el mas eficaz posible para la
determinacion de los compuestos presentes en la solucion de alquitranes [CEN/TS, 2006]. Los
compuestos que se analizan son los enumerados en la tabla A-Il.2.

Cabe destacar que, debido a problemas de interferencia en el patronaje de las muestras,
en los resultados presentados en esta tesis no se ha podido cuantificar el contenido en piridina y
tolueno de las distintas muestras de alquitran. Esta es una tarea en la que actualmente se esta
trabajando para alcanzar una solucién.
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Tabla A-11.2. Alquitranes a caracterizar y algunas de sus caracteristicas

COMPUESTO [van P(;I;?ezsnl? 2004] FORMULA | P.M.2(g/mol) | P.E.b(°C) CASe
Benceno 3 CeHs 78,11 79,9 71-43-2
Tiofeno 2 C4HsS 84,14 84,0 110-02-1
Piridina 2 CsHsN 79,10 115,0 110-86-1
Tolueno 3 C7Hs 92,14 110,7 108-88-3
. 1384 106-42-3
p/m-xileno 3 CsHio 106,17 1392 108-38-3
o-xileno 3 CsgH1o 106,17 1445 95-47-6
Estireno 3 CsHs 104,15 145,3 100-42-5
Fenol 2 CsHeO 94,11 181,8 108-95-2
Benzonitrilo 2 CeHsCN 103,12 191,0 100-47-0
Benzofurano 2 CsHsO 118,14 1741 271-89-6
Indeno 3 CoHs 116,16 182,7 95-13-6
3-metilfenol (m-cresol) 2 C7H70H 108,14 202,8 108-39-4
Naftaleno 4 C1oHs 128,17 218,0 91-20-3
1-metilnaftaleno 4 Ci1H1o 142,20 2451 90-12-0
2-metilnaftaleno 4 Ci1H1o 142,20 2411 91-57-6
Bifenilo 4 CioH1o 154,21 256,0 92-52-4
2-vinilnaftaleno 4 C12H10 154,21 248 5 827-54-3
Acenaftaleno 4 Ci2Hs 152,19 280,0 208-96-8
Acenaftano 4 Ci2H1o 154,21 279,0 83-32-9
Dibenzofurano 2-4 C12HsO 168,19 2871 132-64-9
Fluoreno 4 CisH1o 166,22 2941 86-73-7
Fenantreno 4 Ci4H10 178,23 340,1 85-01-8
Antraceno 4 Ci4H10 178,23 340,1 120-12-7
4H-ciclopenta[defJfenantreno 4 CisH1o 190,24 353,0 203-64-5
Fluoranteno 4 Ci6H10 202,26 385,8 206-44-0
Pireno 5 CieH10 202,26 394,2 129-00-0
Benzo[aJantraceno 5 CigH12 228,29 4377 56-55-3
Criseno 5 CigH12 228,29 4481 218-01-9
Benzo[k]fluoranteno 5 CaoH12 252,32 480,1 207-08-9
Benzo[a]pireno 5 CaoH12 252,32 4951 50-32-8
Perileno 5 CaoH12 252,32 497,0 198-55-0

a Peso molecular
b Punto de ebullicién normal
¢ Numero registrado CAS

A-11.4.2. Anélisis de contaminantes

Las soluciones que contienen los contaminantes almacenados se analizan por medio de
diversos métodos, los cuales se recogen en la tabla A-11.3. En esta tabla, se muestran cuales son
las especies ionicas que son analizadas en realidad, puesto que el pH de las distintas soluciones
captantes hace que la especie que se retiene en la misma sea una especie iénica. Segun se
comento en los capitulos 4 y 5, los resultados obtenidos para el amoniaco, el &cido sulfhidrico y el
acido clorhidrico se encuentran dentro de los rangos habituales para la gasificacion de biomasa en
una tecnologia de lecho fluidizado burbujeante a presion atmosférica. Sin embargo, la medida de
acido cianhidrico presenta valores que en ocasiones se encuentran fuera del rango normal, siendo
éstos demasiado altos. La posible causa de esos resultados anormales es la interferencia de los
compuestos alquitranados que se encuentran en la matriz de la muestra, ya que absorben radia-
cion ultravioleta en el mismo rango de frecuencias que el CN-. Es por ello que antes de proceder a
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la determinacion espectroscopica se realizaba una destilacion previa para eliminar parte de los
alquitranes. Sin embargo, los resultados no llegaron a ser fiables. Es por ello que en este trabajo
no se han incluido los valores de estas determinaciones. En la actualidad se esta trabajando para
poner a punto un método mas fiable, como puede ser el uso de un cromatégrafo iénico (al igual
que se usa para la determinacion del &cido sulfhidrico), el cual permitiria ademéas del andlisis de
este compuesto, la medida de los otros contaminantes de una forma més sencilla y eficaz.

Tabla A-Il.3. Técnicas de analisis usadas para las distintas especies ionicas conservadas

ESPECIE A ANALIZAR TECNICA USADA
NH¢* Espectroscopia de ultravioleta — visible (rango de visible)
CN- Espectroscopia de ultravioleta — visible (rango de ultravioleta)
Cl- Cromatografia iénica con detector de conductividad
S lodometria

A-11.4.3. Andlisis de gases permanentes

El andlisis de las bolsas se realiza por medio de un equipo de cromatografia gaseosa
con un detector de conductividad térmica y otro de ionizacion a la llama. En el detector de conduc-
tividad térmica se determinan gases como el CO, Hz, CO2, CHa y N2, entre otros. En el detector de
ionizacion a la llama se caracterizan el resto de hidrocarburos no condensables, de los que s6lo
suelen estar presentes en la muestra CzHs, C2He y CsHe.

El procedimiento para la determinacion se basa en la inyeccion de una alicuota de mues-
tra de gases en el equipo con la ayuda de una microjeringa. Los resultados obtenidos del croma-
tograma deben ser posteriormente escalados e interpretados para la determinacion del contenido
del gas de gasificacion en los distintos componentes. Para el escalado se utiliza el valor medido
de metano en el andlisis de gases on-line durante el muestreo en discontinuo y el valor reportado
por el cromatdgrafo.
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ANEXO lli

DATOS DE ALQUITRANES

A-lll.1. INTRODUCCION

En este anexo se muestran los resultados de los analisis de alquitranes realizados en las
pruebas de gasificacion con madera para la evaluacion del efecto del uso de medidas primarias
(capitulo 4) y de las pruebas en las que se utilizO como combustible lodos de depuradora seco
(capitulo 5). Se representan las concentraciones (en mg/Nm3 seco) de las distintas especies de
alquitranes analizadas, con la excepcion del tolueno y de la piridina, como ya se comento en el
anexo Il.
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A-li.2. PRUEBAS CON MADERA

A-11.2.1. Pruebas usando aire y ofita sin uso de medidas primarias (referencia)

Tabla A-lll.1. Concentracion de alquitranes (mg/Nm3 seco) en las pruebas de referencia

PRUEBA
COMPUESTO A4 (SR=0,24) | A5(SR=0,30) | A6 (SR=0,36)
Benceno 2376 2116 2333
Tiofeno 28 16 16
Piridina n.d. n.d. n.d.
Tolueno n.d. n.d. n.d.
p/m-xileno 138 51 62
o-xileno 72 28 32
Estireno 771 438 448
Fenol 1023 459 419
Benzonitrilo 205 219 180
Benzofurano 367 157 213
Indeno 1600 1379 1226
3-metilfenol (m-cresol) 140 61 48
Naftaleno 2758 2387 2152
1-metilnaftaleno 53 38 32
2-metilnaftaleno 43 34 28
Bifenilo 60 41 35
2-vinilnaftaleno 11 7 6
Acenaftaleno 630 796 511
Acenaftano 21 18 14
Dibenzofurano 119 83 97
Fluoreno 223 244 176
Fenantreno 374 404 272
Antraceno 132 139 100
4H-ciclopenta[deflfenantreno 64 78 52
Fluoranteno 114 156 96
Pireno 113 141 96
Benzo[aJantraceno 39 41 29
Criseno 31 34 24
Benzo[k]fluoranteno 40 40 27
Benzo[a]pireno 48 42 31
Perileno 9 7 6
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A-11.2.2. Pruebas usando aire y ofita con uso de aire secundario

Tabla A-lll.2. Concentracion de alquitranes (mg/Nm3 seco) en las pruebas con aire secundario

PRUEBA
COMPUESTO S81(SR=24) | S2(SR=0,3) | S3(SR=0,36)
Benceno 1684 2218 2855
Tiofeno 23 17 18
Piridina n.d. n.d. n.d.
Tolueno n.d. n.d. n.d.
p/m-xileno 90 31 37
o-xileno 64 14 17
Estireno 657 325 377
Fenol 627 259 187
Benzonitrilo 243 242 227
Benzofurano 293 82 121
Indeno 1838 1046 1191
3-metilfenol (m-cresol) 122 42 29
Naftaleno 3183 2481 2655
1-metilnaftaleno 194 41 44
2-metilnaftaleno 290 36 36
Bifenilo 141 43 46
2-vinilnaftaleno 30 8 8
Acenaftaleno 924 825 658
Acenaftano 29 16 14
Dibenzofurano 119 88 98
Fluoreno 310 237 200
Fenantreno 572 461 335
Antraceno 200 148 116
4H-ciclopenta[def]fenantreno 102 79 62
Fluoranteno 196 190 146
Pireno 143 177 152
Benzo[aJantraceno 62 43 43
Criseno 52 36 37
Benzolk]fluoranteno 59 41 44
Benzo[ajpireno 61 43 45
Perileno 11 8 8
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A-11.2.3. Pruebas usando aire y ofita con aditivos

Tabla A-lll.3. Concentracion de alquitranes (mg/Nm3 seco) en las pruebas con ofita-alimina

PRUEBA
COMPUESTO D1(SR=0,24) | D2 (SR=0,30) | D3 (SR=0,36)
Benceno 2221 1998 1830
Tiofeno 23 19 18
Piridina n.d. n.d. n.d.
Tolueno n.d. n.d. n.d.
p/m-xileno 198 123 93
o-xileno 95 65 49
Estireno 672 599 573
Fenol 1340 1110 754
Benzonitrilo 226 208 175
Benzofurano 391 321 250
Indeno 1609 1125 1023
3-metilfenol (m-cresol) 172 119 78
Naftaleno 2784 2245 2019
1-metilnaftaleno 39 53 68
2-metilnaftaleno 37 54 41
Bifenilo 39 53 43
2-vinilnaftaleno 7 8 7
Acenaftaleno 691 538 403
Acenaftano 23 21 17
Dibenzofurano 100 98 85
Fluoreno 280 306 248
Fenantreno 481 327 256
Antraceno 200 195 143
4H-ciclopenta[deflfenantreno 89 90 66
Fluoranteno 157 181 128
Pireno 106 122 110
Benzo[aJantraceno 68 63 43
Criseno 56 52 35
Benzo[k]fluoranteno 57 51 38
Benzo[a]pireno 56 51 40
Perileno 9 8 7
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Tabla A-lll.4. Concentracion de alquitranes (mg/Nm3 seco) en las pruebas con ofita-cal

PRUEBA
COMPUESTO D4 (SR=0,23) | D5(SR=0,29) | D6 (SR=0,35)
Benceno 2033 1758 1336
Tiofeno 16 17 16
Piridina n.d. n.d. n.d.
Tolueno n.d. n.d. n.d.
p/m-xileno 106 73 54
o-xileno 62 36 27
Estireno 673 407 281
Fenol 1263 557 357
Benzonitrilo 181 108 89
Benzofurano 304 171 104
Indeno 1549 898 702
3-metilfenol (m-cresol) 159 58 40
Naftaleno 2425 1550 1293
1-metilnaftaleno 35 25 18
2-metilnaftaleno 35 24 15
Bifenilo 36 28 23
2-vinilnaftaleno 6 5 5
Acenaftaleno 718 312 279
Acenaftano 20 10 9
Dibenzofurano 91 51 50
Fluoreno 240 104 99
Fenantreno 437 190 180
Antraceno 146 63 58
4H-ciclopenta[deflfenantreno 66 32 29
Fluoranteno 122 56 51
Pireno 78 50 48
Benzo[aJantraceno 44 22 19
Criseno 38 17 14
Benzolk]fluoranteno 35 21 17
Benzo[a]pireno 36 24 22
Perileno 6 5 5
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A-lil.3. PRUEBAS CON LODOS DE DEPURADORA SECOS

Tabla A-lIl.5. Concentracion de alquitranes (mg/Nm3 seco) en las pruebas con LDS

PRUEBA
COMPUESTO L2 (SR=0,42) | L3(SR=0,34) | L4 (SR=0,52)
Benceno 6513 5135 882
Tiofeno 283 271 52
Piridina n.d. n.d. n.d.
Tolueno n.d. n.d. n.d.
p/m-xileno 55 43 21
o-xileno 15 55 9
Estireno 540 1725 222
Fenol 55 100 30
Benzonitrilo 1122 3365 466
Benzofurano 45 278 8
Indeno 695 1592 381
3-metilfenol (m-cresol) 26 25 19
Naftaleno 2614 4491 1370
1-metilnaftaleno 85 106 28
2-metilnaftaleno 162 217 39
Bifenilo 91 110 31
2-vinilnaftaleno 5 13 5
Acenaftaleno 416 1587 247
Acenaftano 9 20 6
Dibenzofurano 40 147 26
Fluoreno 121 470 89
Fenantreno 291 1360 255
Antraceno 97 479 80
4H-ciclopenta[defffenantreno 38 131 29
Fluoranteno 91 432 70
Pireno 107 512 83
Benzo[ajJantraceno 37 232 37
Criseno 42 303 48
Benzo[k]fluoranteno 32 145 30
Benzo[ajpireno 39 150 33
Perileno 9 13 6

158






