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REACTORES DE LECHO FLUIDIZADO
Y LECHO BURBUJEANTE
EN LA GASIFICACION DE

BIOMASA RESIDUAL
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RESUMEN

El tratamiento de la biomasa residual con fines energéticos es un tema de interés para la conservacion
del ambiente y el aprovechamiento de la energia. Dentro de las tecnologias avanzadas de depuracion,
los procesos hidrotérmicos han despertado un gran interés por su eficacia en la destruccion/eliminacion
de vertidos residuales de alta carga organica. Es por ello la relevancia de modelar reactores que
permitan la reaccion de gasificacion, como el de lecho fluidizado y lecho burbujeante, especificamente
a través del porcentaje en peso de gas producido como el tamaio de particula de la biomasa alimentada
en funcién de la temperatura, usando como alimentacion aserrin de pino (Pinus arizonica Engelm),
comparando estos resultados con los obtenidos experimentalmente. Se obtuvo que el aumento de la
temperatura increment6 la produccion de hidrogeno y metano con una desviacion porcentual promedio
de 1,69%. Ademas, el porcentaje en peso de hidrégeno y metano disminuyd a medida que el tamafio
de particula de la biomasa alimentada se increment6 en el reactor de lecho fluidizado, tendencia que se
acentua en el reactor de lecho burbujeante. Se transform¢ la biomasa residual en gases combustibles
como hidrégeno y metano en proporciones comparables en el reactor de lecho fluidizado y el de lecho
burbujeante.

Palabras Claves: Proceso hidrotérmico, aserrin de pino, reactor lecho fluidizado, reactor lecho
burbujeante, metano e hidrégeno.

REACTORS FLUIDIZED BED AND BUBBLY IN
RESIDUAL BIOMASS GASIFICATION

ABSTRACT

The treatment of residual biomass for energy is a topic of interest for environmental conservation and
energy efficiency. Within the advanced treatment technologies, hydrothermal processes have attracted
considerable interest because of its efficacy in the destruction / disposal of waste discharges of high
organic load. Is therefore the importance of modeling reactors which allow the gasification reaction,
such as fluidized bed, bubbling bed, specifically through the weight percent of produced gas as the
particle size of the biomass supplied in function of temperature, using as food pine sawdust (Pinus
arizonica Engelm), comparing these results with those obtained experimentally. Was obtained that the
increase in temperature increased the production of hydrogen and methane with an average percentage
deviation of 1.69%. Furthermore, the weight percentage of hydrogen and methane decreased as the
particle size of the feed biomass increased in fluidized bed reactor, a trend is accentuated in the bubbling
bed reactor. Residual biomass fuels became as hydrogen and methane gas at comparable rates in the
fluidized bed reactor and the bubbling bed

Keywords: Hydrothermal Process, pine sawdust, fluidized bed reactor, bubbling bed reactor, methane
and hydrogen.
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INTRODUCCION

El tratamiento de la biomasa residual con fines
energéticos es un tema de interés para la conservacion
del medio ambiente y el aprovechamiento de la
energia. Esta biomasa genera uno de los problemas
ambientales mas importantes que va creciendo afio
tras aflo, pues el desarrollo economico de los paises
esta relacionado de forma directa con la acumulacion
de pasivos ambientales y la gran necesidad de mayores
requerimientos energéticos. Por tanto, se requieren
soluciones especificas para este tipo de biomasa que
abunda debido a la creciente actividad industrial,
comercial y doméstica.

Dentro de las tecnologias avanzadas de depuracion, los
procesos hidrotérmicos han despertado un gran interés
por su eficacia en la destruccion/eliminacion de vertidos
industriales y comerciales de alta carga organica,
frente a los procesos de tratamiento convencionales
[2]. El proceso de gasificacion hidrotérmica se
presenta como una posible via de aprovechamiento
energético de residuos mediante su transformacion en
un gas combustible de gran poder calorifico por su alto
contenido en hidrogeno e hidrocarburos ligeros [4].

Mediante este proceso se pueden tratar residuos y
desechos solidos, entre ellos biomasa residual, con un
alto porcentaje de agua en su composicion, los cuales no
resultan aptos para su tratamiento mediante los métodos
convencionales de gasificacion térmica [10]. Estos
desechos estan compuestos por carbono ¢ hidrogeno
debido a su caracter organico, lo cual constituyen una
materia prima para la generacion de energia [2].

En la actualidad, la gasificacion convencional presenta
importantes limitaciones que garantice un proceso
sustentable, entre las mas importantes son: alto
compromiso en la rentabilidad del proceso debido a los
elevados costos de pretratamiento de la biomasa (secado
de la materia prima, adecuacion de la geometria y
dimensiones de la biomasa, flujo de alimentacion de una
mezcla heterogénea, elevados costos de los materiales
que resistan las condiciones de temperatura y presion,
entre otros), el balance energético de la reaccion,
almacenamiento del producto, producto no deseable
de caracter contaminante, el porcentaje de gases
combustibles producidos, y la conversion y pureza de
los biocombustibles obtenidos [10, 12].

Es importante disefiar de reactores que permitan la

reaccion de gasificacion hidrotérmica de la biomasa.
Especificamente se modelara un reactor lecho fluidizado
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y un reactor lecho burbujeante, como equipos centrales
encargados de la conversion de la biomasa, a través
del desempeiio de los mismos en cuanto a variables
de operacion como porcentaje en peso de los gases
producidos y el tamaiio de particula de la biomasa
alimentada.

MARCO TEORICO

La gasificacion hidrotérmica de la biomasa constituye
un conjunto de reacciones termoquimicas que se
producen en un ambiente pobre en oxigeno y que da
como resultado la trasformacién de un solido, donde
especificamente la celulosa se convierte en una mezcla
de gases combustibles principalmente constituida por
metano, hidrégeno, dioxido de carbono, mondxido
de carbono, con su correspondiente poder calorifico y
susceptibles de ser utilizados en sistemas industriales
constituidos principalmente por calderas, turbinas,
motores 0 maquinas de combustion, entre otros, tras ser
debidamente acondicionados [8].

Por ejemplo, la gasificacion de la biomasa en agua
supercritica es una tecnologia que procesa la biomasa
con un alto contenido en humedad, donde la biomasa
residual es biomasa humeda con un contenido superior
al 95% de agua [10]. Las propiedades del agua
supercritica, permiten que actiie como disolvente de los
materiales organicos y agente de reaccion, por lo cual
no se requiere de un proceso previo de secado siendo
precisamente el agua, en condiciones supercriticas, el
medio de reaccion [10]. Por lo tanto, los compuestos
organicos, lodos de las aguas residuales, residuos
agricolas y residuos del procesamiento de alimentos,
se presentan como las mejores alimentaciones para este
proceso [2, 3, 4].

En particular, este proceso de gasificacion como los
procesos de conversion hidrotérmica en general,
presentan principalmente una serie de ventajas como:
gran poder disolvente del agua supercritica, las
reacciones de polimerizacion que generan alquitranes
estan principalmente inhibidas, alta eficacia térmica,
produccién de un gas rico en hidrégeno con bajo
contenido de monoxido de carbono y el didxido de
carbono que puede ser facilmente separado a elevada
presion por su alta solubilidad en agua [5].

1. TIPO DE REACTORES

Los reactores pueden ser diferentes en funcion de las
caracteristicas del tipo de alimentacion de la biomasa
residual a gasificar. Los gasificadores habituales son de
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lecho fijo y a su vez pueden ser de flujo de gas ascendente
o descendente. También se han desarrollado gasificadores
de lecho fluidizado con ciertas ventajas respecto a los
anteriores, ya que presentan mayores velocidades de
reaccion y eficiencias de conversion superiores siendo
uno de los sistemas mas favorables [5].

El reactor de lecho fluidizado es aquel donde el agente
gasificante mantiene en suspension a un inerte y a la
biomasa, hasta que las particulas de éste se gasifican y se
convierten en cenizas volatiles las cuales son arrastradas
por la corriente correspondiente. Un reactor de lecho

burbujeante se comporta como un liquido efervescente
de baja viscosidad. De este modo, la forma de las
burbujas es parecida en ambos casos: casi esféricas las
de pequefio tamafio, alargadas y deformadas cuando
crecen, y esféricas con forma de tapon las de mayor
tamafio. En los dos casos se observa el ascenso lento
de las burbujas pequeiias, que pasa a ser mas rapido en
las grandes, pudiendo una serie de burbujas formar por
coalescencia burbujas de mayor tamaiio [2, 3, 4,14].

Las consideraciones mas resaltantes del reactor de lecho
fluidizado y burbujeante se presentan en la tablal.

Tabla 1. Ventajas de la gasificacion en un reactor de lecho fluidizado y lecho burbujeante.

Ventajas

* ¢l comportamiento de las particulas como un fluido permite controlar los procesos

* ¢l buen mezclado de los sélidos satisface el comportamiento isotermo a través del

Lecho
*  buen control de temperatura
»  altos flujos de reaccion
* niveles moderados de alquitran
o . —soli
Fluidizado buen contac.:to gas — so .1do .
» alto contenido de material particulado en el gas
*  puede operar con carga parcial
e construccion y operacion simple
* alta conversion
facilmente
reactor,
Burbujeante .

el mezclado homogéneo de los sélidos genera una inercia térmica que impide cambios

bruscos de temperatura y da un amplio margen de seguridad para evacuar el calor en

procesos muy exotérmicos

* los coeficientes de transferencia de calor y de masa son altos comparados con otros

procesos.

Fuente: Duran-Garcia [2], Fang et al. [3], Guo et al. [4], Kunii [6], Nikoo [14].

Entre las desventajas mas resaltantes en ambos reactores
se encuentran: la descripcion del flujo de gas es
complicada ya que se desvia bastante del modelo “plug
flow” y cuando hay una alta conversion en productos
gaseosos el modelo es mds complicado todavia, el
rapido mezclado de las particulas en el lecho impide que
su tiempo de residencia no sea uniforme. En procesos
continuos, esto genera unos productos no uniformes y
un bajo rendimiento, especialmente con altos niveles
de conversion, se genera una importante abrasion del
depdsitoy de las tuberias y en las reacciones no cataliticas
a alta temperatura, se puede dar la aglomeracion y el
sinterizado de las particulas pequeias [3, 4, 5, 6, 14].

DESARROLLO EXPERIMENTAL

El desarrollo experimental se fundamenta en el modelaje
matematico a partir de la adaptacion del modelo
propuesto por Nikoo y Mahinpey (2008). A su vez se

desarroll6 la simulaciéon numérica de la gasificacion
hidrotérmica de la biomasa residual en el reactor de
lecho fluidizado y reactor de lecho burbujeante, cuyos
resultados se contrastan con los valores experimentales
reportados por Nikoo y Mahinpey (2008) en cuanto a la
variacion del porcentaje en peso de metano e hidrégeno
producido y el tamafio de particula de la biomasa
alimentada con el incremento de la temperatura.

1. REACTOR LECHO FLUIDIZADO
Y LECHO BURBUJEANTE

Se desarroll6 un modelo matematico del proceso para
la gasificacion hidrotérmica de la biomasa residual
en un gasificador de lecho fluidizado atmosférico que
incluye tanto a los parametros hidrodinamicos como
el modelado cinético de la reaccion, a través de las
expresiones:
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REACCIONES QUIMICAS

C+a0,-2(1-a)C0+ (2a- 1) CO, (1)
C+H,0-CO+H, 2
CO+H,0~ CO,+H, 3)
C+2H,0-C0,+2H, 4)

C+pH,0-(B-1)CO,+(2-P)CO+pH, (5

Segun la data experimental [14], o= 0,9; f=1,4 y n=1,
donde la primera reaccion corresponde a la etapa de
combustion y las reacciones siguientes estan asociadas
a las reacciones de gasificacion hidrotérmica.

2. BALANCE DE MASA

En el balance de masa se considera para las dos etapas
principales del proceso: combustion y gasificacion. En el
mismo se incorpora la cinética propuesta por Lee, Kim,
Lee y Kim (1998), la cual depende de la conversion de
las etapas de combustion y gasificacion respectivamente,
las presiones parciales del oxigeno y agua, la temperatura
bajo el supuesto que el proceso completo es isotérmico,
y las constantes correspondientes que definen
consistentemente el balance (masa molecular, constante
k, energia de activacion, pardmetros hidrodinamicos, etc).

Ecom
dleotmb = kcomb e(_ RTb) (POZ) ' (1 - Xcomb) 2/3 (6)
dX. .. = Egasi 2
dg'sSl - kgasie( K )(PHZO)n (1 - XgaSi) S
_ chomb ngasi Pc ESYC 8
fe _( dt dt kg“i) *Me ®

Donde los parametros cinéticos se presentan en la tabla2.

Tabla 2. Parametros cinéticos

Reacciones E/R (K) K(s!'atm™)
Combustion 13.523 0.046
Gasificacion 19.544 6474.7

Fuente: Nikoo [14].

Y los datos experimentales asociados a los reactores se
presentan en la tabla 3.
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Tabla 3. Datos experimentales del reactor de lecho fluidizado

y lecho burbujente
Datos Rango o Valor

Reactor de Lecho Fluidizado y Lecho Burbujeante
Temperatura (°C) 700 - 900
Presion (bar) 1.05
Diametro del lecho (mm) 40
Diametro de alimentacion (mm) 60
Altura (mm) 1400
Aire
Temperatura (°C) 65
Flujo (m*/h) 0.5-0.7
Vapor
Temperatura (°C) 145
Flujo (kg/h) 0-1.8
Material del Lecho
Silica Sand
Promedio de tamafio de particula 0.275
(mm)
Peso (g) 30

Fuente: Nikoo [14].

Respecto al modelaje del reactor catalitico de lecho
burbujeante se considerd los principios expuestos por
Kunii y Levenspiel (1991), donde especificamente en
lo corresponde al balance de masa se tiene lo siguiente:

—p= d—)i" = keat X7 ©
kcat =Pp k* (10)
El balance para el reactivo “i” en la fase burbuja:
acyp
it :—kcatybqb—Kbc(Cib— Cib) (11)

17331}

donde la desaparicion del reactivo “i”” en la fase burbuja
es a lo que se genera por reaccién quimica como el
transporte entre la nube y estela (balance en el conjunto
nube y estela):

Kbc(Cib_Cic):kcat)/cCic +Kce(Cic_ Ci ) (12)



Reactores de lecho fluidizado y lecho burbujeante en la gasificacion de biomasa residual

A su vez donde la entrada del reactivo “i” en la fase
emulsion es igual al consumo de “i” en la fase emulsion
(balance de “1” en la fase emulsion):

Kbc(cic_cie)zkcat)écie (13)

3. CONSIDERACIONES HIDRODINAMICAS

* El reactor se divide en dos regiones: el lecho
propiamente y la zona libre del mismo

* Se considera mezclado perfecto de particulas
solidas en el lecho.

* El flujo volumétrico del gas se incrementa a lo
largo de la altura, mientras que la seccion de lecho
disminuye.

* No hay control de transferencia de masa y
temperatura externa ni interna en el reactor de
lecho fluidizado. Mientras que en el reactor de
lecho burbujeante se fundamenta en el modelo de la
burbuja en la fase nube — estela y la fase emulsion
[6].

e  Flujo unidireccional axial,
radiales son despreciables.

* Lavelocidad minima de fluidizacion se determina a
través de la siguiente expresion propuesta por Kunii
y Levenspiel (1991):

las contribuciones

1.75 ( dpUpmepg 2+ 150(1 — gpn¢) { dpUmepg
€ M Em H
(14)
_ d3pg(ps —pg)8
T

Las reacciones quimicas que participan en la gasificacion
de la biomasa residual con agua como agente gasificante
en el reactor de lecho burbujeante, se genera bajo la
misma secuencia de reacciones descritas para el reactor
de lecho fluidizado (Ecuaciones 1 a 5).

El modelaje del reactor catalitico de lecho burbujeante
se realiza considerando la velocidad de reaccion
correspondiente tanto para la etapa de combustion, como
la etapa propia de gasificacion de cada reactivo en la
burbuja como en el conjunto nube y estela, y en la fase
emulsion correspondiente.

Se considerd que cada reactor operé en condiciones
estables y adiabaticas, alimentacion sin dispersion,
particulas de catalizador esféricas y desactivacion del
catalizador despreciable, sin gradiente de temperatura
entre el bulto y la superficie del catalizador, usando como
alimentacion aserrin de pino (Pinus arizonica Engelm)

que se define en términos de porcentaje en peso en base
seca de la biomasa alimentada.

Para la solucion de las ecuaciones diferenciales acopladas
del modelo (ecuaciones 6 ala9) que surgen de los balances
de masa, ecuaciones cinéticas, parametros, activacion
y desactivacion del catalizador, se us6 POLIMATH
EDUCATIONAL 6.10.

Los resultados obtenidos fueron validados con los los
resultados experimentales de Nikoo y Mahinpey (2008),
definiendo los mismos flujos de alimentacion de biomasa
residual en 0.445 kg/h y de aire 0.5 m’/h, la carga de
vapor en 1.2 kg/h, el promedio de tamafio de particula y
carga en peso los cuales se presentan en la Tabla 4.

A su vez se presentan los resultados del analisis proximo
de una muestra de biomasa residual en porcentaje en peso
en base seca.

Tabla 4. Especificaciones de operacion en cada reactor
Datos del Aserrin de Pino (Pinus arizonica Engelm)
Analisis Aproximado (% p/p base seca)

C 49.75

H 8.10

0) 41.58

N 0.12

S 0.45

Variables Operacionales

Temperatura (°C) 139
Flujo de vapor (kg/h) 0-1.9
Promedio de tamano de particula 0.25—0.75
(mm)
Peso (kg/m?) 1300
Flujo de alimentacion de la biomasa
residual (kg/h) 0.445-0.512

RESULTADOS Y ANALISIS

A continuacién se presentan los resultados derivados
del modelaje matematico y simulacion a través de
POLIMATH EDUCATIONAL 6.10., contrastado con
los resultados experimentales obtenidos por Nikoo y
Mabhinpey (2008). Especificamente se presentan los
resultados asociados al reactor de lecho fluidizado y
el reactor de lecho burbujeante, en lo que corresponde
a la composicion del metano e hidrogeno como
biocombustibles, en funcién de la temperatura y el
fluyjo de alimentacién de biomasa residual, flujo de
alimentacion de aire, flujo de alimentacion de vapor
(carga de vapor) en las Figuras 1 a la 4.
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Figura 1. Composicion del hidrogeno en funcion de la
temperatura en el reactor de lecho fluidizado.

Se observan en las figuras 1 a la 4, que el aumento de
temperatura favorece sdlo el porcentaje en peso de
hidrégeno producido, mientras que el correspondiente
porcentaje en peso de metano disminuye. En particular,
el incremento de composicion del hidrégeno es util para
aplicaciones de este gas como combustible generado
a partir de la biomasa que en principio se considera
desecho, ademas de la mejor condicion para separar este
combustible de las composiciones de los gases restantes,
tomando en consideracion el compromiso energético y
econdmico en el disefio de ambos reactores.
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Figura 2. Composicion del hidrogeno en funcion de la
temperatura en el reactor de lecho burbujeante
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Figura 3. Composicion del metano en funcion de la
temperatura en el reactor de lecho fluidizado
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Figura 4. Composicion del metano en funcion de la
temperatura en el reactor de lecho burbujeante.

Los porcentajes en peso de hidrégeno y metano
obtenidos en el modelaje matematico y simulacion del
reactor de lecho burbujeante, se incrementa (ver Figura
2) y disminuye (ver Figura 4) respectivamente, a medida
que se incrementa la temperatura de operacion de 700°C
a 900°C.

Sin embargo, en comparacion con los resultados
obtenidos para el rector de lecho fluidizado (ver Figura
1 y Figura 3), se alcanzan menores valores de porcentaje
en peso de metano e hidrdégeno, corroborando el hecho
que en el reactor de lecho burbujeante se generan
productos con menor rendimiento, especialmente a
elevados niveles de conversion en comparacion con el
reactor de lecho fluidizado [14].
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En ambos reactores se obtiene el mejor valor de
porcentaje en peso de metano cuyo valor en promedio es
del 11% a la temperatura de 700°C, muy similar al valor
promedio obtenido experimentalmente por Nikoo y
Mabhinpey (2008). Analogamente, se corroboran con el
modelaje matematico y simulacion de ambos reactores,
que el mejor porcentaje en peso de hidrogeno obtenido
en promedio es de 38,1% a la temperatura de 900°C.

Estos resultados corroboran lo establecido por Lee
et al. (2002b), Guo et al. (2007) y Antal et al. (2000),
donde estos autores especifican que el tratamiento
hidrotérmico por medio de la gasificacion de este tipo de
biomasa residual a temperaturas supercriticas, favorece
la formacion de hidrégeno en porcentaje en peso a
temperaturas superiores a los 850°C mientras que la
formacion de metano expresa a través de los valores de
porcentaje en peso se favorece a temperaturas alrededor
de 600°C.

En las Figuras 5 a la 8, se presentan los resultados
correspondientes del modelaje matematico y simulacion
en ambos reactores, el efecto del tamafio de particula de
biomasa residual alimentada sobre el porcentaje en peso
obtenido de hidrogeno y metano, a las condiciones de
flujo de alimentacion de biomasa residual 0.512 kg/h,
alimentacion de aire 0.6 m3/h y temperatura de 800°C
propuestos experimentalmente por Nikoo y Mahinpey
(2008), de manera que se dispone de esta referencia para
la validacion correspondiente.

Se observa en la Figura 5 y la Figura 7 que el aumento
del diametro promedio de particula no favorece el
porcentaje en peso de hidréogeno y metano producido en
el reactor de lecho fluidizado, ya que cada porcentaje
en peso disminuye cuando se incrementa el diametro
de particula promedio de 0.25 mm a 0.75 mm a las
condiciones de operacion establecidas.
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Figura 5. Composicion del hidrogeno en funcion del tamafio
de particula, reactor de lecho fluidizado.
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Figura 6. Composicion del hidrogeno en funcion del tamaiio
de particula, reactor de lecho burbujeante.

Los porcentajes en peso de hidrégeno y metano obtenidos
en el modelaje matematico y simulacion del reactor de
lecho burbujeante disminuyen respectivamente (ver
Figura 6 y 8), a medida que se incrementa el diametro
promedio de particula de biomasa alimentada de 0.25
mm a 0.75 mm. Sin embargo, en comparacion con los
resultados obtenidos para el rector de lecho fluidizado
(ver Figura 5 y Figura 7), se alcanzan menores valores de
porcentaje en peso de metano e hidrogeno, corroborando
el hecho que en el reactor de lecho burbujeante se generan
productos con menor rendimiento, especialmente a
elevados niveles de conversion en comparacion con el
reactor de lecho fluidizado [14].
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Figura 7. Composicion del metano en funcion del tamaiio de
particula, reactor de lecho fluidizado.
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Figura 8. Composicion del metano en funcion del tamafio de
particula, reactor de lecho burbujeante.

En ambos reactores se obtiene el mejor porcentaje en
peso de metano cuyo valor en promedio es del 9%
a un didmetro promedio de particula de 0.25 mm,
el cual es muy similar al valor promedio obtenido
experimentalmente por Nikoo y Mahinpey (2008).

Anélogamente, se corroboran con el modelaje
matematico y simulacion de ambos reactores, que
el mejor porcentaje en peso de hidréogeno obtenido
en promedio es de 36.5% a un didmetro promedio de
particula de 0.25 mm. Estos resultados corroboran lo
establecido por Guo y colaboradores (2007), y Antal
y colaboradores (2000), donde especifican que el
tratamiento hidrotérmico por medio de la gasificacion
de este tipo de biomasa residual a temperaturas
supercriticas, favorece la formacion de hidrogeno en
porcentaje en peso a didmetros promedios de particulas
mas pequefios y temperaturas no menores de 600°C.

CONCLUSIONES

Producto del modelaje y la simulacion se obtuvo que la
temperatura incrementa la produccion de hidrogeno en
cuanto a su porcentaje en peso se refiere, y el aumento del
tamafio de particula entre los valores de 0.25 mm y 0.75
mm contribuye con la disminucién de la composicion
de los gases metano e hidrogeno en el reactor de lecho
fluidizado y en el reactor de lecho burbujeante, con una
desviacion porcentual promedio de 1.69% en ambos
reactores.

Se corroboran con el modelaje matematico y simulacion
de ambos reactores, que el mejor porcentaje en peso
de hidrogeno obtenido en promedio es de 36.5% a un
diametro promedio de particula de 0.25 mm. Se obtuvo
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una transformacion de la biomasa en gases combustibles
como hidrégeno y metano en proporciones comparables
enelreactor de lecho fluidizado y el de lecho burbujeante.

Tal como lo indica la literatura autores como Antal et
al. (2000), Lu, Guo, Zhang y Yan, (2007), Matsumura et
al. (2007), y Kumar, Jones y Hanna (2009), la formula
quimica de los compuestos principales de la biomasa
residual, celulosa y lignocelulosa, sus coeficientes
estequiométricos tienen una relacion con la temperatura
y la tasa de calentamiento del sistema, informacion
necesaria para el modelaje matematico y simulacion
mas detallado donde se realice el respectivo analisis de
sensibilidad en estudios posteriores.

A su vez, dentro de este analisis, resulta pertinente
considerar la posible influencia de la transferencia de
masa asociada al tamafio de particula del lecho por
tratarse de una reaccion gas solido y tamaiio de particula
de la biomasa residual alimentada donde se espera que
la conversion de carbono disminuya con los tamafios
promedios mas grandes de particulas por la resistencia a
la transferencia de masa que se genera [14].
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