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Resumen

Los precios de la energia han sufrido un incremento continuo debido a la disminucién
de las reservas de combustibles fésiles y a la creciente demanda de energia. Esta situacion,
unida a un aumento de las emisiones de gases de efecto invernadero, ha derivado en un
creciente interés por el desarrollo de tecnologias econdmicas y limpias en el sector
energético. En particular, la gasificacion de biomasa se considera una tecnologia muy
prometedora, ya que se obtiene un gas combustible que puede ser empleado en una amplia
variedad de aplicaciones energéticas, entre las que cabe destacar la produccion de
electricidad, hidrogeno o combustibles sintéticos. El objetivo de esta tesis es la evaluacion
de este tipo de sistemas energéticos. Concretamente se han seleccionado tres: produccion
de electricidad mediante gasificacion de biomasa integrada en ciclo combinado,
produccion de hidrégeno y coproduccion de biocombustibles sintéticos y electricidad
mediante el proceso Fischer-Tropsch. Para todos los casos de estudio, el gasificador
empleado es un gasificador indirecto de char y la biomasa lignoceluldsica empleada es

chopo (cultivo energético de rotacion corta).

El anélisis de los sistemas se fundamenta en la simulacion, con Aspen Plus®, del
proceso de gasificacion de biomasa y, a partir de ésta, de los tres sistemas energeéticos.
Los datos obtenidos se utilizan como base para analizar los sistemas desde un punto de
vista técnico, ambiental y econdmico, utilizando para ello herramientas de anélisis

exergético, del ciclo de vida y econdmico, respectivamente.

En general, en el analisis exergético se ha encontrado que la mayor parte de la
destruccion exergética se produce en la seccion de gasificacion debido principalmente a
las irreversibilidades asociadas a las reacciones quimicas que se dan en el gasificador.
Las secciones de generacion de electricidad también presentan contribuciones
significativas. En el anélisis exergético global, los sistemas de produccion de hidrogeno
y de electricidad presentan las eficiencias exergéticas mas elevadas (35,5 % y 31,5 %,
respectivamente). El proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad
presenta una eficiencia bastante inferior (26,1 %). Esto se debe principalmente al mayor

numero de operaciones involucradas.



En el andlisis ambiental, se identifica el subsistema de produccion y transporte de
biomasa como la principal fuente de impacto ambiental. Esto se asocia principalmente a
la fase de cultivo y recoleccion de la biomasa. Por otro lado, este subsistema genera un
impacto favorable en la categoria de calentamiento global, debido a la fijacion de CO>
durante el crecimiento de la biomasa, obteniéndose porcentajes de reduccion de gases de
efecto invernadero con respecto a las tecnologias convencionales superiores al 65 %. De
hecho, los procesos de produccidn de electricidad y de produccion de hidrégeno presentan

porcentajes de reduccion de aproximadamente el 95 %.

Mediante el analisis econémico, se obtiene que los costes de produccion de cada uno
de los productos obtenidos (electricidad, hidrégeno y combustibles sintéticos) no son
competitivos con los asociados a los mismos productos obtenidos mediante tecnologias
actuales. De hecho, se obtienen unos incrementos en los costes de produccién que van
desde el 33 % (produccion de electricidad) hasta el 58 % (produccion de hidrdgeno). Sin
embargo, teniendo en cuenta que son procesos en fase de desarrollo y que dichos costes
presentan el mismo orden de magnitud que los convencionales, se puede sugerir que son

tecnologias prometedoras.

Finalmente, en base a la comparacion de los tres sistemas energéticos basados en
gasificacién de biomasa, el sistema con mayor viabilidad es el proceso de produccion de
electricidad mediante gasificacion integrada en ciclo combinado. Sin embargo, no se
puede elegir un Gnico proceso como la mejor opcion. Esta eleccion estara directamente

relacionada con las necesidades energéticas futuras.



Indice

Capitulo 1. La gasificacion de biomasa en el panorama energético actual......................... 23
1.1 CONEXLO BNEIGELICO ...vviuviivieeiiteiie ettt te et e et e s reere e besreesaesre s e e sreareenre s 25
1.2 Tecnologias para un sistema energético sostenible..........cccccoevvivicciiecccvc e, 27
1.2.1  Tip0S A€ DIOMASA .....ccuveviiiieciiee ettt be e et nae s 28
1.2.2 Tecnologias de conversion de 1a DIOMaSa...........ccccvevieieeiieii i 29
1.3 Gasificacion: teCNOIOGIa Y USOS........ccveiueieiieiiii ettt sre et eraenne s 31
1.3.1  QUIMICA UEI PrOCESO ..vevveiecticie ettt ettt ettt s te et s re et re e sresbeentesresteenee s 31
1.3.2 Tipos de gasifiCatores .......cccciiiiiiiiiiii e s te ettt reenee e 33
1.3.3  Limpieza del gas de SINESIS.........eiurririeiiriiiieiiee e 39
1.3.4  US0S del S e SINTESIS. ...c.veueeriiieiiiieiisiee st 41
1.4 BiblIOGrafia ... ...ccveieicecc e 43
Capitulo 2. ODJELIVOS ..ottt bbbttt 49
Capitulo 3. Introduccion a las metodologias de analisis ..o 53
3.1 INEFOAUCCION ...ttt et sr e st et e e esaenaerens 55
3.2 SIMUIACION A8 PrOCESOS. ... e.veviviriieiete ettt sttt eb e stenes 55
3.2.1 Introduccién a los programas de SIMUIaCIoN ...........cccoviriiiniiniiisieeeese s 55
3.2.2  Simulacion en ASPEN PIUS® .......coviiiiiiiiiiirisse sttt 56
3.3 ANALISIS EXEIGEALICO ....eiviiiieiccte e sttt s re e re e nas 59
3.3.1  DefiniCiON de BXEIGgIa.....ccuciiiieciiiiciee e e e 59
3.3.2  CAICUIO B 12 BXEIGIA.....ciueiiiecieeiie ettt st e 60
34 ANALISIS del CICIO A8 Vida......cviiiiieiieieee e 62
3.4.1 Introduccion al Analisis del Ciclo de Vida........cccoivineieicinieisce e 62
3.4.2 Etapas de 10S eStudios d& ACV ..ot 64
35 ANALISIS ECONOMICO ....veveeeieiee sttt ettt sttt e eneereans 70
3.5.1 Estimacion del coste total de 1a INVErSiON..........ccccveiviieieieiecesece e 70
3.5.2 Estimacion del coste de adquisiCiOn de eQUIPOS .......covvrverierieieieeresie e reeeeneeneas 72
3.5.3 Estimacion de los costes fijos y Variables. ... 76
3.6 BIDHOGIafia ....vevecieccce e 76
Capitulo 4. Simulacién del proceso de gasificacion de biomasa............cc.cccoevevevcrcrieiennnne. 79

4.1 INEFOTUCCION <.ttt e et e e e e et e e et e e et e e e et e e e eeeeeesanneeens 81



4.2 Descripcion del sistema de gasificacion de biomasa...........cccccecvvvveiviicic v, 82

4.3 Simulacion del sistema de gasificacion de biomasa............coceoveeiereiiiiinieincireeeas 83
4.3.1 Seleccion de componentes y método de propiedades ............coovvevreiireiinensennennns 83
4.3.2 Especificacion de bloques de OperaCion ...........coccoverrirnennieneesee e 84
4.3.3 Validacion del modelo de SIMUIACION..........c.coveviiiiiiiieceeee e 91

4.4 BIDIIOGIATIa ....cveeecce e 92

Capitulo 5. Anélisis del sistema de produccion de electricidad mediante BIGCC.............. 95

5.1 Simulacidn del sistema de produccion de electricidad mediante BIGCC.............c......... 97
5.1.1 DeSCripCion del SISLEIMA .......cccoiiieiiririiiieiieis e 97
5.1.2  Simulacion del SIStEMA .........c.coviiiiiiiieieieese e 100

5.2 ANALISIS EXEIGALICO ...uvitiiiieiece ettt e e r et e e sreere e e 105
5.2.1 Introduccion al caso de €STUIO. .........everieieieiiiesece e 105
5.2.2  Andlisis exergético global............cccooiiiiiiiiiec 108
5.2.3 Analisis exergético a nivel de COMPONENTE.........cccvevviiiiieie e 110

5.3 Evaluacion ambiental ............ccooiiiiiiiiie s 115
5.3.1  ODJEtiVOS Y AICANCE........eciiieciice ettt 115
5.3.2  AdQUISICION A8 UALOS......cuviiiieiiiieiie ettt st te et s re e e be e snas 116
5.3.3 Caracterizacion ambiental del sistema BIGCC...........ccocoveiininiiniieneneeeeeee 117
5.3.4 Comparacién frente a electricidad convencional ............c.ccccooeviieiiiie v, 120

5.4 ANALISIS ECONOMICO ....cuvivieiiciieii ettt sttt e eneenaareas 123
541 ODJELIVOS....ueiuiiiiitiieite ittt b e 123
5.4.2 Estimacion del coste de adquisicion de eQUIPOS ........cccoeireirenineninereesee e 123
5.4.3 Estimacion del coste total de 1a INVErsion.............cccovevereiciciice e 125
5.4.4 Estimacion de los costes fijos y Variables. ... 126
5.4.5 Estimacion del coste de produccion de la electricidad .............cccooveviieveieicricnennan, 127

55 BIDIIOGIAfia ....oveveeeee e 128

Capitulo 6. Andlisis del sistema de produccion de hidrogeno ...........c.coeeveeneennieneennnn, 131

6.1 Simulacion del proceso de produccion de hidrdgeno..........coveevrviieiinensenserieeas 133
6.1.1 DescripCion del SISLEMA .........coerierieieieieecese e 133
6.1.2  SIMUuIaCion del SISTEMA .......coveiuerieieieieee e 135

6.2 ANALISIS EXEIGELICO ...ttt sttt neenenreas 138
6.2.1 Introduccion al caso de €StUIO..........cveveieirere e 138

6.2.2  Analisis exergético global............oooieiiiiiiiiec s 141



6.2.3 Analisis exergético a nivel de COMPONENTE........ccviveiecieie e 143

6.3 Evaluacion ambiental ............c.ccoiiiiiiiiiecee e 147
6.3.1  ODJEtiVOS Y AICANCE .......couiiiiiieicece e 147
6.3.2  AdQUISICION 0 ALOS. .......eeueieiiiiiirieie et 148
6.3.3 Caracterizacion ambiental del sistema de biohidrOgeno............cccvvvreierciinieieniene. 150
6.3.4 Comparacion frente a hidrogeno convencional .............cccccooeirniiiiiicineincene 152

6.4 ANALISIS ECONOMICO ....euvivieiieiieice ettt et et st e e e eneesanreas 155
6.4.1 Estimacion del coste de adquiSiCiOn d€ EQUIPOS ........ceuerveveririiriririeisieese e 155
6.4.2 Estimacion del coste total de 12 INVErSioNn...........coveiiinciieiiceee s 157
6.4.3 Estimacion de los costes fijos y variables...........ccoooviiniiininniieeens 158
6.4.4 Estimacion del coste de produccidn del hidrogeno y la electricidad ....................... 159

6.5 BIblOGIafia ......oooveiiecc e s 160

Capitulo 7. Analisis del sistema de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad

mediante el proceso FiSCher-TropsCh........ccccoi i 163
7.1 SIMUIACION el PrOCESO ....c.viviciecte et 165
7.1.1  DescripCiOn del SISEMA ......ccveiiiiiieieiicieie et re e s re et et 165
7.1.2  SIMUICioN del SISTEMA .......coveiveriiiiieie e 168
7.2 ANALISIS EXEIGEBLICO ...uviviiiieiecte e sttt re et e re e e sreste et 174
7.2.1  Introduccion al caso de €StUTIO.........cueviiiiriie e 174
7.2.2  Analisis eXergético global............coiiiiiiiiiiee s 177
7.2.3  Anélisis exergético a nivel de COMPONENTE. ........ccoviriririeerieiee s 180
7.3 Evaluacion ambiental ..............ccooiiiiiiiiiccc s 184
7.3.1  ODJEtIVOS Y AICANCE ..ot 184
7.3.2 AdQUISICION 0 ALOS. ... c.veviieiiiiiiieiicie ettt 185
7.3.3 Caracterizacion ambiental del SIStEMA.........c.cceeiviiirericiccece e 187
7.3.4 Comparacion frente a productos convencionales ............ccccevvvveieveiesescscseeeena, 190
7.4 ANALISIS ECONOMICO ....cuviviiiieiicie ettt sr et e sttt eneesaereas 195
7.4.1 Estimacion del coste de adquisiCiOn d€ EQUIPOS ........vcuerverereeririrerieenieese e 195
7.4.2 Estimacion del coste total de 1a INVErsion..........cccooeveeicicicice e 197
7.4.3 Estimacion de los costes fijos y Variables..........c.ccoovvereeiciiiie e 198

7.4.4 Estimacion del coste de produccion de los combustibles sintéticos y la electricidad....

7.5 BIbHOGIafia ...cc.coeeieece e e 201



Capitulo 8. Comparativa de sistemas basados en gasificacion de biomasa........................ 205

8.1 ODJEEIVOS ...t bbbt 207
8.2 COMPAraCioN EXEIGELICA. .......veuieeierieiieiete ettt 207
8.3 Comparacion ambIENTAl ............ccoi i 208
8.4 COMPAraCion ECONOMICA . .......eueverereeieieierieiestese sttt nb s sn e se e 209
Capitulo 9. CONCIUSIONES......c.couiiiiiiiiieie e 211
AANEXOS ..t R R R E et e R e R e R Rt R n e re e nrs 215
ANEX0 A. BalanCes 08 MAEITA..........cuiiiiriieieieie e 217
A.1  Sistema de produccion de electricidad mediante BIGCC ..........cccoceoiiviiviiiniincinnne, 217
A.2  Sistema de produccion de hidrageno ... s 232
A3  Sistema de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad ..............ccccoveneee. 245
Anexo B. Simulacion del proceso de reformado con vapor de gas natural........................ 267
B.1 Descripcion del Proceso SMR.......coiiiiiiece e et 267
B.2  Simulacion del SiStema SIMR ........ccoiiiiiiiii e 267
B.3 BIbHOGIafia ....cooveiiece e s 271
Anexo C. Evaluacién ambiental del proceso de reformado con vapor de gas natural...... 273
Cl ODJELIVOS Y QICANCE .....ecviiiieiecece ettt sre s 273
C.2 AdQUISICION A8 UALOS .....ccvveieiteiie ettt st s re et s re e sresbe e e e sresraeneeas 273
C3 Caracterizacion ambiental del sistema SMR...........ccooiiiiiiii e 274
C4 BIDIIOGIAfia .....cveveeieiee e 275
Anexo D. Evaluacion econdmica del proceso de reformado con vapor de gas natural..... 277
D.1  Coste de adquiSiCION de 10S QUIPOS........coviiirierieiiiee et 277
D.2 Estimacion del coste total de 12 INVErsion ... 278
D.3 Estimacion de los costes fijos y variables y coste de produccion del hidrégeno ......... 279

D.4A BiIblIOGrafia .....cooviiieieiee e 280



Lista de tablas

Tabla 3.1. Principales bloques de ASPEN PIUS® ............cociiriieeieeenset st 57
Tabla 3.2. CAICUIO dE 10S COSLES ISBL. .....ciuiviieiiiiiiciiiiiiciirie ettt e 71
Tabla 3.3. Calculo de 10s costesS OSBL € IMPIEVISLOS. .....eivvieeeeieiesiesiesiesteseeie e sre e e e e eesee e e srenes 71
Tabla 4.1. Principales requerimientos del cultivo de ChOpO. .......ccccevviiie i 81
Tabla 4.2. Analisis inmediato y elemental del ChOPO . ......ccocveiiicie e 84
Tabla 4.3. Resumen de los principales bloques de operacién y sus condiciones de operacion. ................. 89
Tabla 4.4. Resultados de la simulacion del proceso de gasificacion de biomasa. ..........ccccoveerncienniennnn 89

Tabla 4.5. Comparacion de la composicion molar en base seca del gas de sintesis obtenido mediante
simulacion y de la correspondiente a la planta piloto del proceso SilvaGas®. .........ccccoevvvveeeeeeenieeennn, 92
Tabla 5.1. Resumen de los principales blogues y condiciones de operacion del proceso de gasificacion de

biomasa integrada en Ciclo COMBDINAAOD. .........ccuviiiiii i 104

Tabla 5.2. Exergias fisica (EF), quimica (EQ) y total (£) de las corrientes del proceso de produccion de

electricidad Mediante BIGCC. ..ottt et 107
Tabla 5.3. Resultados del analisis exergético global del proceso BIGCC.........cccccvcveiviviieciieveneieinns 109
Tabla 5.4. Célculo de exergias del combustible (£.), del producto (£,) y de corrientes residuales (En,& wot)
810 g T=ToTox o] o FO PSSP U P TP S PRSP 109
Tabla 5.5. Resultados del analisis exergético por secciones del proceso BIGCC. .........ccocvvvvveveneninnnne 110
Tabla 5.6. Balances exergéticos de los componentes del proceso BIGCC. .......cccocovvvevivivnienieienennnnens 111
Tabla 5.7. Resultados del analisis exergético por componentes del proceso BIGCC...........ccccceveveiiennne 112

Tabla 5.8. Principales datos de inventario para la produccién de electricidad a partir de gasificacion de

(ot a o] o TN (81 R |V LYY 4 ) TR OSSR 117
Tabla 5.9. Resultados de la caracterizacion ambiental del sistema BIGCC (UF: 1 MWh de electricidad).
.................................................................................................................................................................. 118
Tabla 5.10. Resultados de la caracterizacion ambiental de la electricidad convencional (UF: 1 MWh de
L [=Tot ot To =10 ) TR OO OO OO SR TSP 121
Tabla 5.11. Coste y capacidad de los sistemas de referencia empleados en el método de Williams para el
8] oTet TS0 1 = ] [ O O PP PR PP PUPRPIT 124
Tabla 5.12. Coste de adquisicion de los equipos de la planta BIGCC...........ccccceviveiiie e 125
Tabla 5.13. Coste total de la inversion de la planta BIGCC. ..........cccccooiiieiiieiiciccece e 125
Tabla 5.14. Costes fijos y variables anuales de la planta BIGCC..........ccccoovviviiiinene e 127

Tabla 6.1. Resumen de los principales bloques y condiciones de operacién del proceso de produccion de
H> mediante gasificaCion de DIOMASA. .........ccuriiiiiiiiieer e 138

Tabla 6.2. Exergias fisica (EF), quimica (EQ) y total (£) de las corrientes del proceso de produccion de
hidrdgeno basado en gasificacion de DIOMASA. ........c.cooviiriiiini e 140
Tabla 6.3. Resultados del analisis exergético global del proceso de produccion de hidrégeno basado en
gaSITICACION A8 DIOMASA. ... vevveveiteieit sttt ettt sttt sttt et st be bt re st e ere st e 142
Tabla 6.4. Célculo de las exergias de combustible (£, de producto (£,) y de corrientes residuales (Eys tor)

de las secciones del proceso de produccién de hidrégeno mediante gasificacién de biomasa. ................ 142



Tabla 6.5. Resultados del andlisis exergético por secciones del proceso de produccion de hidrégeno
mediante gasificaCion de DIOMASA. ......cc.cieiiii it e e e ae e e 143
Tabla 6.6. Balances exergéticos de los componentes del proceso de produccion de hidrdgeno mediante
0T ST Lot o T L= o T T g Y USSP 144
Tabla 6.7. Resultados del analisis exergético por componentes del proceso de produccion de hidrégeno
basado en gasificacion de DIOMASA. ..........ceriiriiriiee ettt 145
Tabla 6.8. Principales datos de inventario para la produccién de hidrégeno a partir de gasificacion de chopo
(UF: 1 KG A€ NIArGOEN0). ...ecviuiicieiiieieisteie etttk ekttt b bttt ne b 149

Tabla 6.9. Resultados de la caracterizacion ambiental del sistema de biohidrégeno (UF: 1 kg de hidrdgeno).

Tabla 6.10. Resultados de la caracterizacién ambiental del sistema convencional de produccion de
hidrogeno (UF: 1 Kg de hidrGgEN0). ....ccvciviiieii ettt sttt st e e rere e 153
Tabla 6.11. Coste y capacidad de los sistemas de referencia empleados en la regla de Williams para el
proceso de produccion de hidrégeno mediante gasificacion de biomasa. .........cccccocevviieiiviiiiieneienen, 155
Tabla 6.12. Coste, densidad y velocidad espacial para el célculo de la cantidad de catalizador de los
TEACTONES AE WWGS. ... .ttt b bbbt b bbb e bt bt e e et e bt e bt eb e e b e e st e e e n et e 156
Tabla 6.13. Coste de adquisicion de los equipos de la planta de produccion de hidrégeno mediante
0aSITICACION A& DIOMASA. ... ..ecvieiieiiie ettt e et e be s e e be s beeaeereene e e e sre e e 156
Tabla 6.14. Coste total de la inversién de la planta de produccion de hidrégeno mediante gasificacién de
010 - VOSSR 157
Tabla 6.15. Costes fijos y variables anuales de la planta de produccién de hidrégeno mediante gasificacion
0T 0T T S 158
Tabla 6.16. Célculo del coste de generacion de los productos del proceso de produccion de hidrogeno
mediante gasificacion de DIOMASA. .........cc.eiiiiiiieci ettt s be e e re e s 159
Tabla 7.1. Distribucion de productos del proceso de hidrocraqueo [2]. ......c.coevvevieveiiieiecieeie e 172
Tabla 7.2. Resumen de los principales bloques y condiciones de operacion del proceso de coproduccion de

combustibles SiNtEticoS ¥ EIECIIICIAAT. .......ccvcviiiiiiiie e 173

Tabla 7.3. Exergias fisica (EJr ), quimica (EQ) y total (E) de las corrientes del proceso Fischer-Tropsch.176
Tabla 7.4. Resultados del analisis exergético global del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos
y electricidad mediante el proceso FISCher-TrOPSCR.........ccciiiiiiiiiiiiie e 178
Tabla 7.5. Célculo de exergias de combustible (£.), de producto (E) y de corrientes residuales (£, ,,,) de
las secciones del proceso de coproduccidn de combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso
FISCREI-TTOPSCR. .ttt b bbbttt bttt bt e nnenes 179
Tabla 7.6. Resultados del analisis exergético por secciones del proceso de coproduccion de combustibles
sintéticos y electricidad mediante el proceso FiSCher-TropSCh..........coeiviiiiiiiiineiecesee e 179
Tabla 7.7. Balances exergéticos de los componentes del proceso de coproduccidn de combustibles sintéticos
y electricidad mediante el proceso FiSCher-TrOPSCH......ccoiiiiiiiii e 180
Tabla 7.8. Resultados del anélisis exergético por componentes del proceso de coproduccion de

combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.........ccocevevreneiieneicienenn, 181



Tabla 7.9. Principales datos de inventario para la coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad a

partir de gasificacion de chopo (UF: 1 kg de diésel SINtELICO).......c.ccvevereieiieieeieie e 186
Tabla 7.10. Calculo de los factores de asignacidn para el sistema de coproduccién de combustibles
sintéticos y electricidad a partir de gasificacion de ChOPO.........cccevvriir i riecee e 187
Tabla 7.11. Resultados de la caracterizacion ambiental del sistema FT (UF: 1 kg de diésel). ................. 187
Tabla 7.12. Perfil ambiental del diésel-FT y del diésel convencional (1 kg de diésel; incluye fase de uso).
.................................................................................................................................................................. 191
Tabla 7.13. Perfil ambiental de la gasolina-FT y de la gasolina convencional (1 kg de gasolina; incluye fase
o[- U0 ) OSSR 191

Tabla 7.14. Perfil ambiental del hidrégeno-FT y del hidrégeno convencional (1 kg de hidrdgeno). ....... 191
Tabla 7.15. Perfil ambiental de la electricidad-FT y de la electricidad convencional (1 MWh de
L] o (o] o F- Vo SRS 192
Tabla 7.16. Coste y capacidad de los sistemas de referencia empleados en el método de Williams para el
proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad. ..........coovvvverereniiiniiineee 196
Tabla 7.17. Coste, densidad y velocidad espacial para el calculo de la cantidad de catalizador del reactor
TSt 4T ol I 01T o PSR 196
Tabla 7.18. Coste de adquisicidn de los equipos de la planta de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad mediante el proceso FiSChEr-TrOPSCN.........ccveiveiieii e 197
Tabla 7.19. Coste total de la inversion de la planta de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad
mediante el proceso FiSChEr-TIOPSCN. ....oviiiiie e 198
Tabla 7.20. Costes fijos y variables anuales de la planta de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad mediante el Proceso FISCNEr-TrOPSCR.........ccooiiiiiiirciie e 199
Tabla 7.21. Célculo del coste de generacion de los productos del proceso de coproduccién de combustibles
SINELICOS Y CIECITICIAAM. . ..cveiviciieicie ettt et s b e st e s beebe et e e e e e e e e e s 200
Tabla 7.22. Célculo del coste de produccion del diésel y gasolina convencionales. ............ccccevvevveienene 200
Tabla A.1. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de electricidad mediante BIGCC....219
Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrogeno. ...........ccceveevevveieiienens 234
Tabla A.3. Resultados de la simulacion del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
L1 o] 1 T o - To RS 246
Tabla B.1. Resultados de la simulacidn del sistema SMR...........c.cocoviiiiiiiiinineeree e 268
Tabla C.1. Principales datos de inventario para la produccién de hidrégeno mediante SMR (UF: 1 kg de
4T T0 1€ To =1 1o ) RS TORPSSOP 274
Tabla D.1. Coste y capacidad de los sistemas de referencia empleados en el método de Williams para el
proceso de produccion de hidrogeno mediante SMR. ........ccoiiiiiiiiniiiniee e 277

Tabla D.2. Coste, densidad y velocidad espacial para el célculo del coste de los catalizadores de los

FEACLOrES e SIMR Y WGBSttt bbbt bbbttt b 277
Tabla D.3. Coste de adquisicion de los equipos de la planta de produccion de hidrégeno mediante
5 L SRS 278
Tabla D.4. Coste total de la inversion de la planta de produccion de hidrogeno mediante SMR. ............ 279

Tabla D.5. Costes fijos y variables anuales de la planta de produccion de hidrogeno mediante SMR. ...280



Lista de figuras

Figura 1.1. Consumo de energia primaria global por fuente de energia..........ccccevevevenieniesieeieese e 25
Figura 1.2. Evolucion del precio de los combustibles fosiles: a) petréleo, b) gas natural, c) carbon. ........ 26
Figura 1.3. Emisiones globales d& COa. ..ottt 27
Figura 1.4. Rutas de conversion de 1a DIOMasa. ..o 31
Figura 1.5. Gasificador de lecho movil updraft (en cONtracorriente). ........cccoovvveerereerennennee e 34
Figura 1.6. Gasificador de lecho mévil downdraft (en corrientes paralelas). ........ccccccocevvvvivivvniveieieneneenn, 35
Figura 1.7. Gasificador de lecho fluidizado burbujeante. ..........c.ccooeiiiiiiiie i 36
Figura 1.8. Gasificador de lecho fluidizado CIrCUIaNte. ..........cccveiveieie i 37
Figura 1.9. Gasificador iNdireCto 08 gaS. ......ccviiveieiierieie ettt sttt e e e e 38
Figura 1.10. Gasificador indireCto de Char. ..o e 39
Figura 3.1. Pautas para la seleccion del método de propiedades (basado en [4]). ....cccoeovvvrenvienennicnienna. 59
Figura 3.2. Concepto de CICI0 e VIA. ......cc.oviuiiiiiiiiiisiec e 63
Figura 3.3. Etapas y aplicaciones de un ACV (adaptado de [10]). ....ccceorererineniiineneneneeee e 64
Figura 3.4. Diagrama de flujo del ICV (basado €n [L1]). ..ccccoevieieiieiiieiie e 66
Figura 3.5. Estimacion del coste de calderas de Vapor [5]......cccceierieiiiiieiie et 75
Figura 4.1. Diagrama simplificado del proceso de gasificacion de biomasa. ...........ccccceevevviivnieeicienennenn, 83
Figura 4.2. Diagrama de simulacion del proceso de gasificacion de biomasa. ..........ccccecvveveniineneiiennn 85

Figura 5.1. Diagrama de flujo simplificado del proceso de gasificacion de biomasa integrada en ciclo
COMDINAGO. ...ttt bbb bbb e bbb bt b s b e bt eb s b st e bt s e e e ebenb st ebeabe e ebenre e 98
Figura 5.2. Zonas de la caldera de recuperacion de Calor.............cccoveiiinniiiiiciciee e 99

Figura 5.3. Diagrama de simulacién del proceso de gasificacién de biomasa integrada en ciclo combinado.

Figura 5.4. Diagrama de simulacién de la caldera de recuperacion de calor.. .........ccccoceevvveieeveeciescsnene, 102
Figura 5.5. Diagrama de flujo del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC para el analisis
L3 (o< [ [olo OO OSSOSO SO TR UTSOPR PSP 106

Figura 5.6. Limites del sistema de produccion de electricidad mediante BIGCC para el analisis exergético

Figura 5.7. Contribucion a la destruccion exergética de las diferentes secciones del proceso BIGCC. ...110

Figura 5.8. Eficiencia exergética por componente del proceso BIGCC. .........ccccceveveiiieiecievcne e 114
Figura 5.9. Contribucion a la destruccion exergética por componente del proceso BIGCC. ................... 114
Figura 5.10. Diagrama simplificado del sistema BIGCC para el estudio de ACV. .........ccoceevriiinenenne. 116
Figura 5.11. Contribucion de los subsistemas a los impactos ambientales del sistema BIGCC................ 119
Figura 5.12. Contribucion de los procesos a los impactos ambientales del sistema BIGCC..................... 119
Figura 5.13. Cobertura de la demanda de energia eléctrica en Espafia en el afio 2013. ...........cccceevvenene. 121

Figura 5.14. Comparacion de los impactos ambientales asociados a la electricidad basada en gasificacion y
W o0 1)Y= TaTod To] o | OSSR 122

Figura 5.15. Contribucion de los costes fijos y variables a los costes anuales totales de la planta


file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528226
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528248
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528248
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528250
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528250
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528252
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528252

Figura 6.1. Diagrama de flujo simplificado del proceso de produccién de H, mediante gasificacion de
0T gL T OSSOSO 134

Figura 6.2. Diagrama de simulacion del proceso de produccién de H, basado en gasificacion de biomasa.

Figura 6.3. Diagrama de flujo del proceso de produccién de hidrogeno basado en gasificacién de biomasa
PAra el ANALISIS EXEIGELICO. .....e.viveiiiieiiiriete ettt bbbt b bt b bt b bt bttt e 139
Figura 6.4. Limites del sistema de produccion de hidrogeno mediante gasificacion de biomasa para el
ANATISIS EXEIGELICO. ....veieeteriite ittt ettt ettt b bt b b £ b b e b b e et e b e b et b et et et e b e e e ket e e nbebe e e 141
Figura 6.5. Contribucion a la destruccion exergética de las diferentes secciones del proceso de produccion
de hidrégeno mediante gasificacion de DIOMASA. ..........ccvcvriiiieieiiic e 143
Figura 6.6. Eficiencia exergética por componente del proceso de produccion de hidrégeno mediante
0T T Lot o T L= o T 4 Y USSP 146
Figura 6.7. Contribucion a la destruccion exergética por componente del proceso de produccién de
hidrageno basado en gasificacion de DIOMASA. .........cccvieriiiiii e 147
Figura 6.8. Diagrama simplificado del sistema de biohidrégeno para el estudio de ACV. .......cccccvvenee. 148
Figura 6.9. Contribucion de los subsistemas a los impactos ambientales del sistema de biohidrégeno. ..151
Figura 6.10. Contribucion de los procesos a los impactos ambientales del sistema biohidrégeno. .......... 152
Figura 6.11. Comparacion de los impactos ambientales del biohidrégeno y del hidrégeno
CONVENCTONALL ... et bt bbb bbbt b bt b e e et et sbeeb e e bt ebe e b e et e nbenbe b e 154
Figura 6.12. Contribucion de los costes fijos y variables a los costes anuales totales de la planta de
produccion de hidrogeno mediante gasificacion de biomasa. .........cccoocvvevveiiniieicies e 159

Figura 7.1. Diagrama de flujo simplificado del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y

L1 o] 1 T o - To RS 166
Figura 7.2. Diagrama de simulacion del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
L] [<Tod 1 T o= Lo IO OSSRV UR PP PP 169
Figura 7.3. Diagrama de simulacién del sistema de absorcién de CO2 con MEA..........cccccvevvevvevicvieenenne, 170
Figura 7.4. Diagrama de simulacién de la seccion de generacion de electricidad. ............cccoevvevieriennenne. 173
Figura 7.5. Diagrama de flujo del proceso Fischer-Tropsch para el analisis exergético. ..........c.cecvennee. 175

Figura 7.6. Limites del sistema del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad
mediante el proceso Fischer-Tropsch para el analisis exergético global. .........cccccooevviiivivniiiiiieiene 177
Figura 7.7. Contribucién a la destruccion exergética de las diferentes secciones del proceso de coproduccion
de combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.........cccoovevveviiicicicnean, 179
Figura 7.8. Eficiencia exergética por componente del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos
y electricidad mediante el proceso FiSCher-TrOPSCh.......cuiiiiiiiii e 183

Figura 7.9. Contribucion a la destruccion exergética por componente del proceso de coproduccion de

combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.........ccocevevereneiciieneiciennn, 183
Figura 7.10. Diagrama simplificado del sistema FT para el estudio de ACV. .......ccccoceovinviinnincnnnn, 185
Figura 7.11. Contribucion de los subsistemas a los impactos ambientales del sistema FT. ..........c..cc...... 188
Figura 7.12. Contribucion de los procesos a los impactos ambientales del sistema FT. ..........ccccocvvenene. 189

Figura 7.13. Comparacion de los impactos ambientales del diésel-FT y del diésel convencional. .......... 193


file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528385
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528385
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528386
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528386
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528387
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528387
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528467
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528467
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528468
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528468
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528471

Figura 7.14. Comparacion de los impactos ambientales de la gasolina-FT y de la gasolina convencional.

Figura 7.15. Comparacién de los impactos ambientales asociados al hidrégeno-FT y al hidrégeno
CONVENCIONAL ...ttt ettt ettt b et b et b e s bbbt b et e bt et b e bt ebe e e b st b e st st e 194
Figura 7.16. Comparacion de los impactos ambientales asociados a la electricidad-FT y a la electricidad
(o0 01V /=T T o] o - | OSSPSR 195

Figura 7.17. Contribucion de los costes fijos y variables a los costes anuales totales de la planta Fischer-

Figura 8.1. Comparacion de la eficiencia exergética de los sistemas energéticos basados en gasificacion de
0T gL T OSSOSO 207
Figura 8.2. Mejora en la categoria CG de los productos energéticos basados en gasificacion de biomasa con
respecto a [0S productos CONVENCIONAIES. ...........cueiueiirieeie e e e sre e e e esneesreenreens 208
Figura 8.3. Mejora de la categoria DEA de los productos energéticos basados en gasificacion de biomasa
con respecto a [0S analogos CONVENCIONAIES. .........ccuiiriiiiiriiiie e 209
Figura 8.4. Incremento en el coste de produccién con respecto al coste obtenido mediante procesos
CONVENCIONAIES. ... ettt bbbt b bbb e bt bt e e e b et sb e eb e e bt ebe e bt e e et e b et e 210
Figura A.1. Diagrama de simulacion del sistema de produccion de electricidad mediante BIGCC: seccién
gasificacién y acondicionamiento del gas de SINESIS........c.ccvivieieiiiiiie i 217
Figura A.2. Diagrama de simulacion del sistema de produccion de electricidad mediante BIGCC: seccién
generacion de eleCtriCIdAd. .........coveiiiiei e 218
Figura A.3. Diagrama de simulacion del sistema de produccion de hidrégeno: seccion gasificacion y
acondicionamiento del gas de STNEESIS. ......eieiiirieiie e 232
Figura A.4. Diagrama de simulacion del sistema de produccion de hidrégeno: seccién WGS, purificacion
de Hz y generacion de elECIriCIAAU. ..........cecveiiiiiie et st re e 233
Figura A.5. Diagrama de simulacion del sistema de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad:
seccion gasificacion y acondicionamiento del gas de SINLESIS. .....ccvvveieiiiicieierc e 245
Figura A.6. Diagrama de simulacion del sistema de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad:
SECCION FT W TETINO. 1ottt b et bbb 246

Figura A.7. Diagrama de simulacion del sistema de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad:

seccion generacion de eleCtriCidad. .........ooeiriiiie e 247
Figura B.1. Diagrama de simulacion del sistema SMR. ...t 268
Figura C.1. Diagrama simplificado del sistema de produccién de hidrégeno mediante SMR. ................ 273

Figura C.2. Contribucién de los subsistemas a los impactos ambientales del sistema SMR..................... 275


file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528607
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528607
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528608
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528608
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528609
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528609
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528610
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528610
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528611
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528611
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528612
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528612
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528613
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528613
file:///F:/Manuscrito_v15.docx%23_Toc432528698

Acronimos

Ac
ACO
ACV
ARA
BIGCC
CG
CRC
CT
DEAx
DEA:
EICV
Eu
FOF
GEl
GLP

ICV
Int
ISBL
MEA
OSBL
PCI
PEM
PSA
SA
SMR
SNG
TIC
UF
WGS

Acidificacion

Agotamiento de la capa de ozono
Anélisis del ciclo de vida

Agotamiento de recursos abioticos
Biomass integrated gasification in combined cycle
Calentamiento global

Caldera de recuperacion de calor
Competencia por el terreno

Demanda energética acumulada no renovable
Demanda energética acumulada total
Evaluacion del impacto del ciclo de vida
Eutrofizacion

Formacion de oxidantes fotoquimicos
Gases de efecto invernadero

Gases licuados de petrdleo

Imprevistos

Anélisis del inventario del ciclo de vida
Interconexiones

InSide Battery Limits

Monoetanolamina

OutSide Battery Limits

Poder calorifico inferior

Gastos puesta en marcha

Pressure swing adsorption

Servicios auxiliares

Steam methane reforming

Synthetic natural gas

Total Investment Cost

Unidad funcional

Water gas shift



Simbolos

E: exergia total

£ exergia cinética
i exergia potencial
ol exergia fisica
£2: exergia quimica

E.: exergia del combustible

Ep: exergia del producto

Ep: exergia destruida

E,es tor: €Xergia de corrientes residuales
¢ eficiencia exergética

yp,i: ratio de destruccion exergética

Zp,i: contribucion a la destruccion exergética



CAPITULO 1.

LA GASIFICACION DE BIOMASA EN EL
PANORAMA ENERGETICO ACTUAL






Capitulo 1

1.1 Contexto energético

Desde la Revolucion Industrial, la demanda mundial de energia ha sufrido un
continuo incremento debido al desarrollo econdmico y social. De hecho, en los ultimos
veinte afios el consumo mundial de energia ha aumentado més del 50 % [1]. En la Figura
1.1 se muestra el incremento del consumo de energia primaria en los ultimos afos, y se
puede observar que el consumo mayoritario proviene de combustibles fosiles (petréleo,
carbon y gas natural). A pesar del crecimiento de las energias de origen no fésil, como la
energia nuclear, y las renovables, el porcentaje de contribucion de dichos combustibles a
la demanda global de energia ha permanecido practicamente constante en los ultimos 40
afios. En 2014 los combustibles fésiles satisficieron el 86 % del consumo mundial de

energia primaria [1].
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Figura 1.1. Consumo de energia primaria global por fuente de energia (adaptado de [1]).

En la actualidad, la disminucion de las reservas de combustibles fésiles y la cada vez
mayor demanda de energia han producido un incremento en los precios de la energia
(Figura 1.2). Esto, sumado a problemas geopoliticos, ha derivado en una intensa

preocupacion en la seguridad de suministro.
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Capitulo 1

Ademas, en los ultimos afios se ha observado un importante incremento de los niveles
de gases de efecto invernadero (GEI) en la atmdsfera, principalmente de CO2 (Figura 1.3).
De hecho, en 2014 la concentracion de CO> fue aproximadamente un 75 % superior a la
existente a mediados de los afios 80 [1,2]. Entre las actividades humanas que generan
GElI, aproximadamente el 90 % de las emisiones provienen del sector energético debido

a la combustion de combustibles fosiles [2].
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Figura 1.3. Emisiones globales de CO..

Esta situacidn ha dado lugar a un creciente interés en el estudio y desarrollo de nuevas
tecnologias para la produccién de energia que sean sostenibles desde un punto de vista
ambiental, econémico y social. En este sentido, se espera que las fuentes de energia
renovable desempefien un papel principal en el futuro [3]. De hecho, la Directiva Europea
2009/28/CE relativa al fomento del uso de energia procedente de fuentes renovables
establece objetivos minimos vinculantes para el conjunto de la Unién Europea y para cada
uno de los Estados miembros. Esta normativa establece como objetivo conseguir que un
20 % de la energia que se consume en la Unidn Europea proceda de fuentes renovables
y, ademas, establece una cuota minima del 10 % de energia renovable en el sector del

transporte para el afio 2020.
1.2 Tecnologias para un sistema energético sostenible

Debido a las cuestiones ambientales, econdmicas y sociales comentadas en el
apartado anterior, el uso de las energias renovables ha presentado un crecimiento

considerable en los ultimos afios. De hecho, se ha producido un aumento constante en la
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generacion de energia hidroeléctrica y una rapida expansion de la energia eolica y solar,
lo que ha hecho que las energias renovables sean una parte importante del sistema
energeético global y, en particular, de Espafia. Un factor critico para el rapido aumento de
las energias renovables es alcanzar una reduccion significativa de los costes tecnolégicos,
ya que actualmente no son competitivos con los asociados a los sistemas convencionales

[3]. Esto se ha conseguido, por ejemplo, en el caso de los paneles fotovoltaicos.

Entre los diferentes recursos renovables, la biomasa esta adquiriendo gran interés
debido a que es la unica fuente renovable de carbono que puede ser utilizada para la
produccion de combustibles (liquidos y gaseosos) y productos quimicos [4]. Ademas, es
considerada una fuente de carbono neutra debido a que las emisiones de CO> en los
procesos de transformacion de la biomasa son compensadas parcialmente con el CO>

fijado previamente por las plantas [4].
1.2.1 Tipos de biomasa

Segun la norma ISO 16559:2014, la biomasa se define como todo material de origen
bioldgico, excepto aquellos que han sufrido procesos de mineralizacién como los que

originan el petrdleo, el carbon y el gas natural [5].

La biomasa puede clasificarse segin su composicion en los siguientes tipos [6,7]:

- Biomasa azucarada: agrupa aquellos materiales con alto contenido en azlicares
solubles, tanto monosacaridos (glucosa y fructosa) como disacaridos
(sacarosa). La cafia de azucar y la remolacha son ejemplos de este tipo de

biomasa.

- Biomasa amil&cea: este tipo de biomasa presenta un alto contenido en almidon

o inulina. Ejemplos de este tipo de biomasa son el grano de cereal y la patata.

- Biomasa oleaginosa: este tipo de biomasa presenta un elevado contenido en

lipidos, como las semillas de girasol o de colza.

- Biomasa lignoceluldsica: en este tipo de biomasa predominan los
componentes estructurales de los vegetales, es decir la celulosa, hemicelulosa
y lignina. La paja de cereal, los residuos forestales y agricolas y algunos
cultivos energéticos, como el chopo y el sauce, son ejemplos de este tipo de

biomasa.
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Atendiendo a su origen, la biomasa puede clasificarse en biomasa natural (generada
de manera espontanea en la naturaleza, sin intervencion humana) y antropogénica
(generada por las actividades humanas). Esta ultima puede clasificarse a su vez en los

siguientes subtipos:

- Biomasa residual: agrupa residuos forestales procedentes de la limpieza del
bosque y de la industria maderera, residuos agricolas (paja, residuos de la
poda, etc.), residuos ganaderos y la fraccion orgénica de los residuos urbanos

y aguas residuales urbanas.

- Cultivos energéticos: se trata de cultivos destinados a producir biomasa con
fines energeticos en lugar de alimenticios. Estos cultivos se pueden clasificar

en oleaginosos, alcoholigenos y lignoceluldsicos.

En los ultimos afios, ha surgido un gran interés en los cultivos lignocelulésicos de
corta rotacion (chopo, sauce, cardo, etc.) debido a que no compiten en el mercado
alimentario y a que pueden crecer con bajo mantenimiento y en pequefias extensiones

[8,9]. Ademas, este tipo de cultivos puede reducir la dependencia energética exterior.
1.2.2 Tecnologias de conversion de la biomasa

La biomasa puede ser transformada en una amplia variedad de productos energéticos
de interés mediante rutas de conversion termoquimica, bioquimica o quimica [10]. En la
Figura 1.4 se muestran los principales procesos de conversién, asi como los productos

obtenidos en cada uno de ellos.

La ruta termoquimica puede considerarse una de las mas interesantes desde el punto
de vista de la gran variedad de productos que se pueden obtener. Ademas, al utilizar
biomasa lignocelulosica, evita el problema de competencia en el mercado alimentario.
Esta ruta estd basada en la descomposicion de la biomasa a elevada temperatura con el
objetivo de obtener productos de mayor interés (electricidad, calor, combustibles y

compuestos quimicos). Puede llevarse a cabo a través de los siguientes procesos:

- La combustion es el proceso termoquimico mas conocido. Se basa en la
reaccion quimica exotérmica producida entre un combustible (en este caso la
biomasa) y el oxigeno (comburente) para dar lugar a productos gaseosos,
denominados humos o gases de combustion, y productos sélidos que estan

formados por las cenizas y los inquemados. El objetivo principal de este
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proceso es la generacion de calor o la generacion de electricidad mediante un

ciclo Rankine [7].

- La pirdlisis consiste en la descomposicion de la biomasa por accion del calor
y en ausencia de un medio oxidante. Mediante este proceso se obtienen gases,
liquidos (bio-aceite) y un residuo carbonoso. Las cantidades generadas de
cada uno de estos productos dependen de las condiciones de operacion
(velocidad de calentamiento, temperatura, etc.) y del tipo de biomasa
empleada. Actualmente, el principal interés de este proceso es la obtencién de
bio-aceites que pueden ser utilizados para la produccion de combustibles con

propiedades similares a las de la gasolina y el diésel [6,8].

- La gasificacidn es un proceso en el que un sustrato carbonoso, en este caso la
biomasa, es transformado en un gas combustible (gas de sintesis) mediante
calefaccion controlada a elevada temperatura en presencia de un agente
gasificante (aire, oxigeno y/o vapor) [11]. El gas de sintesis obtenido presenta
una amplia variedad de aplicaciones energéticas, entre las que cabe destacar
la produccion de electricidad/calor, la obtencion de hidrégeno vy la sintesis de

combustibles mediante el proceso Fischer-Tropsch [12].

- La torrefaccion consiste en el tratamiento térmico de la biomasa a
temperaturas moderadas (200-300 °C), en un ambiente carente de oxigeno y a
presiones cercanas a la atmosférica. Mediante este tratamiento, la biomasa
pierde agua y compuestos volatiles (principalmente CO.), dando lugar a un
producto seco, hidr6fobo, con mayor densidad energética y mejor
molturabilidad. De esta forma, la biomasa torrefactada presenta propiedades
mas similares a las del carbon fésil y, por ello, se usa principalmente como

pre-tratamiento para los procesos de combustién directa y gasificacion [6].

En particular, se considera la gasificacion como una de las tecnologias mas
prometedoras para la conversion de biomasa ya que, mientras que en la combustion el
calor generado debe utilizarse directamente, tanto el gas de sintesis obtenido mediante
gasificacién como el bio-aceite producido en la pirélisis pueden emplearse en cualquier
momento para diferentes aplicaciones. Ademas, a diferencia del bio-aceite, que requiere
intensos procesos de mejora para ser utilizado, el gas de sintesis es un gas combustible

con un amplio rango de aplicaciones [13,14].
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Figura 1.4. Rutas de conversion de la biomasa.

1.3 Gasificacion: tecnologia y usos

1.3.1 Quimica del proceso

La gasificacién de biomasa consiste en la transformacion de la misma en un gas
combustible (gas de sintesis) mediante su oxidacion parcial en presencia de un agente
gasificante, que puede ser aire, oxigeno y/o vapor [11]. Este proceso tiene lugar a elevada

temperatura, entre 500 y 1.400 °C, y puede dividirse en dos etapas [15,16]:

- Pirdlisis o desvolatilizacion: a la entrada al gasificador, la biomasa sufre un
proceso de secado al entrar en contacto con los gases presentes en el reactor.
A continuacion, se produce la descomposicion térmica de la biomasa
originandose gases hidrocarbonados, liquidos (denominados alquitranes o
tars) y un residuo sélido carbonoso (denominado comunmente carbonilla o

char).

- Gasificacion: los productos formados en la etapa de piro6lisis reaccionan entre
si y con el agente gasificante. Los gases que se producen en esta etapa
reaccionan a su vez entre ellos, originando la mezcla final de gases, conocida

como gas de sintesis 0 syngas.
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La presion de operacion varia desde presion atmosférica hasta 33 bar, dependiendo
de la escala de la planta y de la aplicacion final del gas de sintesis [15]. Presiones elevadas
conducen a menores tamafios de equipos y mayores eficiencias, pero suponen un

incremento en la complejidad y en los costes de mantenimiento.

Las principales reacciones que se dan en un gasificador son las siguientes:

Biomasa + calor — Gases + liquidos + char Ec. 1.1
C+0, —CO, Ec. 1.2
C+50,-CO Ec.1.3
C+2H, —» CHy Ec. 14

CO + H,0 < H, + CO, Ec. 1.5

CO + 3H, < CH4 + H,0 Ec. 1.6
C+H,0 - CO+H, Ec. 1.7
C+CO, —2CO Ec. 1.8

El gas producto esta formado principalmente por monoéxido de carbono, hidrégeno,
diéxido de carbono, metano, vapor de agua y trazas de otros componentes no deseados,
como alquitranes [11]. La composicion de dicho gas depende de diversos factores, como
son la composicion de la biomasa, la tecnologia de gasificacién y el agente gasificante
utilizado. El agente gasificante mas empleado es el aire debido a su bajo coste. Sin
embargo, el nitrégeno presente en el aire diluye el gas de sintesis producido haciendo que
su poder calorifico sea bajo (4-7 MJ-Nm). Por el contrario, si la gasificacion se lleva a

cabo con oxigeno y/o vapor, el gas de sintesis producido presenta un poder calorifico mas

elevado (10-18 MJ-Nm’®) [17].

En funcion de cdmo se suministre el calor necesario para el proceso, la gasificacion
puede clasificarse en directa e indirecta. Si la energia producida en la combustion y en la
oxidacion parcial de la biomasa es la suficiente para que la gasificacién se lleve a cabo,
la gasificacion es denominada directa o autotérmica. En el caso de que no sea asi y el
proceso requiera un aporte de calor externo, se le denomina gasificacion indirecta o

alotérmica [18].
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1.3.2 Tipos de gasificadores

La gasificacion de biomasa puede llevarse a cabo en una amplia variedad de
reactores. Los mas empleados son los gasificadores de lecho movil, los de lecho
fluidizado y los indirectos. A pesar de que los gasificadores de lecho arrastrado
constituyen una tecnologia desarrollada para la gasificacion de carbén, este tipo de
tecnologia no ha sido considerada en este apartado ya que, cuando se utiliza para
gasificacion de biomasa, presenta un elevado coste de procesado debido al pequefio

tamano de particula requerido [11].

i)  Gasificadores de lecho movil

Estos reactores pueden clasificarse en funcion de la direccion de flujo del agente
gasificante en lecho mdvil en contracorriente (updraft) y en corrientes paralelas
(downdratft).

Los gasificadores updraft (Figura 1.5) son la forma mas simple de lecho movil. La
biomasa se alimenta por la parte superior mientras que el agente gasificante se inyecta
por la parte inferior del reactor. De esta forma, la biomasa desciende a través del lecho
reaccionando con el agente gasificante que se mueve en sentido ascendente. En este tipo
de gasificador, las reacciones ocurren en diferentes zonas del mismo. En la parte superior
del reactor se encuentra la zona de secado, en la que tiene lugar dicho proceso debido al
contacto con el gas producto antes de que éste abandone el reactor. A continuacion, en la
zona de pirolisis, se produce la descomposicién térmica de la biomasa generandose gases
volatiles, char y alquitranes. Los gases generados ascienden con el resto de los gases,
arrastrando parte de los alquitranes formados. El char obtenido en la pirdlisis sigue
descendiendo y reacciona con los gases generados y con el agente gasificante en la
denominada zona de reduccion. En esta zona tanto el gas como el char se reducena Hz y
CO. Finalmente, el char residual sigue descendiendo hasta la zona inferior del gasificador
(zona de oxidacion) llevandose a cabo la oxidacion o combustion del mismo y generando
el calor necesario para que se den las reacciones de las etapas anteriores. La temperatura
del gas varia desde 500 °C en la salida del gasificador hasta 1.000 °C en la zona de
oxidacion [11,15,16].

33



La gasificacion de biomasa en el panorama energético actual

Gas de
sintesis

i

SECADO

Biomasa

PIROLISIS

REDUCCION

OXIDACION

Agente 4 5
gasificante <——————7———=——=

Cenizas

Figura 1.5. Gasificador de lecho mévil updraft (en contracorriente).

Los gasificadores updraft permiten utilizar biomasa con un elevado contenido en
humedad (por encima del 60 %) y presentan una elevada eficiencia térmica. Sin embargo,
el gas de sintesis producido contiene una elevada cantidad de alquitranes, lo que hace que
sea necesaria una limpieza intensiva del mismo antes de que pueda usarse en motores 0
turbinas, o en aplicaciones de sintesis [15,16]. Este tipo de gasificadores ha sido usado
con éxito en varios paises, como Finlandia y Suecia, desde mediados de los afios 80. Un
ejemplo de este tipo de reactor es el gasificador Bioneer desarrollado en Finlandia [19],
el cual se utiliza para la cogeneracion de calor y electricidad (CHP: combined heat and
power). Sin embargo, precisamente por la elevada cantidad de alquitranes en el gas de

sintesis, estos gasificadores ya no son objeto de investigacion.

En los gasificadores downdraft (Figura 1.6) la biomasa y el agente gasificante se
mueven en la misma direccion a través del lecho, en sentido descendente. Al igual que en
el gasificador updraft, la biomasa es alimentada por la parte superior del lecho y, a medida
que desciende, se va calentando y se produce el secado y la pir6lisis de la misma (zonas
de secado y de pirolisis, respectivamente). Los alquitranes y char formados siguen
descendiendo hasta la zona de oxidacion donde se produce su combustion al entrar en
contacto con el agente gasificante. Estas reacciones son muy exotérmicas y proporcionan
el calor necesario en el resto de zonas. Por ultimo, el char residual sigue descendiendo y
sufre la etapa de reduccion al reaccionar con los gases de combustion, formando Hz y CO.
El gas de sintesis obtenido presenta un bajo contenido en alquitranes, por lo que no

requiere un proceso de limpieza tan exhaustivo. Como principales desventajas cabe
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destacar que requiere la alimentacion de biomasa con bajo contenido en humedad
(< 20 %) y que su eficiencia térmica es baja debido a que el gas producido abandona el
reactor a elevada temperatura (900-1.000 °C), es decir, parte del calor generado no es
aprovechado para la conversion de la biomasa [11,20]. Aunque este tipo de gasificador
ha sido muy estudiado [21-23], las desventajas comentadas hacen que sea poco atractivo

para futuras investigaciones [15].

Biomasa
SECADO
PIROLISIS
Agente | )
gasificante _l OXIDACION
REDUCCION
Gas de ]
sintesis t¥g7

Cenizas

Figura 1.6. Gasificador de lecho mévil downdraft (en corrientes paralelas).

ii)  Gasificadores de lecho fluidizado

Los gasificadores de lecho fluidizado normalmente usan un lecho de un material
inerte (como arena, olivino o alimina) para mejorar las propiedades fluidodindmicas y la
transferencia de calor del sistema. En estos reactores, la biomasa se alimenta en el lecho
y se mezcla rapidamente con el material inerte. Ambos son fluidizados por el agente
gasificante consiguiendo una distribucion de temperaturas uniforme. A diferencia de los
reactores de lecho movil, en este tipo de gasificadores no se producen zonas diferenciadas
donde tienen lugar las distintas etapas, sino que cada particula de biomasa sufre
simultaneamente todos los procesos [7]. Los gasificadores de lecho fluidizado pueden ser
de lecho burbujeante o circulante y operan normalmente a temperaturas entre 700 y 900
°C [18].

En los gasificadores de lecho burbujeante (Figura 1.7), el agente gasificante se
inyecta por la parte inferior del reactor a una velocidad cercana a la minima de

fluidizacion. La principal ventaja que presentan es que pueden operar con un amplio
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rango de tamario de particulas de biomasa [15]. Ademas, cuando se utiliza aire como
agente gasificante, la gasificacion en lecho burbujeante es un proceso relativamente
simple para la produccion de gas de sintesis. Esto ha hecho que este tipo de gasificadores
hayan sido muy estudiados [24,25]. Por ejemplo, Gémez-Barea et al. [26,27] muestran
los resultados obtenidos en una planta piloto que utiliza un gasificador de lecho fluidizado
burbujeante de 150 kW, y aire como agente gasificante, obteniendo conversiones de

carbono superiores al 90 %.

Gas de sintesis

Biomasa —F——

LECHO
FLUIDIZADO

Cenizas

Agente gasificante

Figura 1.7. Gasificador de lecho fluidizado burbujeante.

Los gasificadores de lecho fluidizado circulante (Figura 1.8) son similares a los
burbujeantes, con la diferencia de que la velocidad del agente gasificante es superior a la
minima de fluidizacién. Esto hace que el material del lecho se arrastre con el gas de
sintesis. Por ello, a la salida del reactor se dispone de un sistema ciclénico que separa el
gas del s6lido que no ha reaccionado y del material del lecho que ha sido arrastrado,
recirculandose estos ultimos al gasificador. En este tipo de reactores la fluidizacién es
rapida y sin burbujas, lo que hace que se mejore la transmision de calor y la transferencia
de materia; por ello, se obtienen elevadas velocidades de conversién y un bajo contenido
de alquitranes. El principal inconveniente de estos gasificadores es la mayor perdida de
carga, lo que se traduce en un mayor consumo eléctrico [6,7,16]. Un ejemplo de este tipo

de gasificador es la planta de demostracién de VVarnamo en Suecia [28].
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Figura 1.8. Gasificador de lecho fluidizado circulante.

iii)  Gasificadores indirectos

La gasificacion indirecta puede llevarse a cabo en dos tipos de reactores: el
gasificador indirecto de gas y el gasificador indirecto de char. Son reactores similares a
los de lecho fluidizado, con la diferencia de que presentan una unidad adicional en donde
se lleva a cabo un proceso de combustion para suministrar el calor necesario para producir
la gasificacion. En ambos casos se utiliza vapor como agente gasificante, produciendo de
esta forma un gas de sintesis con mayor contenido en hidrégeno y con un poder calorifico

mas elevado en comparacion al producido utilizando aire como agente gasificante.

Como se puede observar en la Figura 1.9, el gasificador indirecto de gas esta formado
por un gasificador de lecho fluidizado que contiene un intercambiador de calor en el
interior del lecho y una camara de combustién. El calor necesario para que se dé la
gasificacién es suministrado mediante la combustion de parte del gas de sintesis
producido. La ventaja de este proceso es que permite trabajar con una amplia variedad de

materias primas [18].
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Figura 1.9. Gasificador indirecto de gas.

El gasificador indirecto de char (Figura 1.10) esta constituido por dos reactores: un
gasificador de lecho fluidizado circulante y una camara de combustion de lecho
fluidizado. La biomasa es convertida en gas de sintesis en el gasificador, que opera a una
temperatura entre 700 y 900 °C [29]. El char formado y el material del lecho se separan
del gas en un ciclon a la salida del reactor y se envian a la camara de combustion, donde
se produce la combustion del char y se calienta el material del lecho. Este Gltimo se
recircula al reactor, donde cede su calor, proporcionando la energia necesaria para que se
produzca la gasificacion. Este tipo de gasificador presenta las mayores conversiones y un
elevado rendimiento en gas [18]. Algunos ejemplos de este tipo de tecnologia son el
gasificador de biomasa de Battelle, licenciado por Future Energy Resource Corporation
en EE.UU [15,30] y el FICFB (Fast Internally Circulating Fluidized Bed gasifier)
desarrollado por la Universidad Técnica de Viena en colaboracion con la compafiia
Austrian Energy & Environment [31]. Este tipo de gasificador, al utilizar vapor puro
como agente gasificante, produce un gas rico en hidrégeno y con un poder calorifico

elevado; por ello en los ultimos afios esta siendo muy estudiado [29,30,32-37].
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Figura 1.10. Gasificador indirecto de char.

En la presente tesis se selecciona el gasificador indirecto de char como objeto de
estudio ya que produce un gas rico en hidrégeno y con un poder calorifico elevado, similar
al obtenido mediante gasificacion con oxigeno puro, eliminando de esta forma el coste

asociado a la obtencién del oxigeno.

1.3.3 Limpieza del gas de sintesis

Aunque el gas de sintesis esta formado principalmente por CO y Ha, también contiene
otros compuestos no deseados como alquitranes, compuestos alcalinos, CO», H2S, HCI,
NHs, HCN y COS. Por ello, el gas de sintesis debe someterse a un proceso de limpieza y
acondicionamiento con el fin de conseguir una composicion adecuada para su aplicacién

final.

En primer lugar, deben eliminarse los alquitranes para evitar problemas en el proceso
aguas abajo (envenenamiento de catalizadores, taponamiento de equipos, etc.). En
general, los alquitranes pueden eliminarse mediante procesos térmicos o cataliticos, asi
como por condensacion seguida de lavado en un scrubber. Actualmente, para alcanzar
los niveles de alquitranes requeridos y mejorar la composicion del gas de sintesis
(conversion de alquitranes a CO e Hy), se realiza un tratamiento térmico o catalitico de

los alquitranes seguido de la condensacion de los mismos.

El proceso térmico de eliminacion de alquitranes requiere temperaturas entre 900 y

1.100 °C, que normalmente son mayores que la temperatura del gas de sintesis a la salida
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del gasificador [11]. Esto significa que este proceso requiere un aporte adicional de calor,
que suele conseguirse mediante la combustion de una pequefa fraccion del gas, lo que
supone una pérdida de eficiencia [38]. Sin embargo, si se emplean catalizadores (por
ejemplo, dolomita o catalizadores basados en niquel), la temperatura necesaria es menor
y no se requiere aporte adicional de energia, aumentando asi la eficiencia del proceso. Por
ello, el tratamiento catalitico es el mas empleado para reducir el contenido en alquitranes
[11,34,38].

Después de la eliminacion de los alquitranes, se realiza un proceso de limpieza que
puede llevarse a cabo mediante dos tecnologias: limpieza en frio del gas (cold wet gas

cleaning) y limpieza en caliente del gas (dry hot gas cleaning).

La limpieza en frio del gas es una tecnologia probada que presenta varias etapas
[29,39]. Primero, el gas es enfriado para condensar las particulas finas organicas y los
compuestos alcalinos condensables, que se eliminan a continuacién mediante filtracion.
En la siguiente etapa, las particulas que no han sido retenidas por los filtros, los haluros,
el amoniaco y los alquitranes residuales son eliminados mediante lavado en un scrubber.
Por ultimo, el gas de sintesis es sometido a un proceso de eliminacion de H,S con el
objetivo de evitar el envenenamiento de los catalizadores en los procesos aguas abajo
[35]. Entre las tecnologias disponibles para la eliminacién de H,S, cabe destacar los
procesos Rectisol, Selexol y LO-CAT®, siendo este ultimo el mas empleado debido a que,
aunque presenta una menor eficiencia de eliminacion de H,S, es significativamente méas
econdmico [40]. Si con este proceso no se cumplieran los requerimientos minimos de
azufre, se podria utilizar a continuacion un lecho de ZnO [35,40]. De esta forma, la
concentracion de azufre en el gas puede reducirse por debajo de 0,1 ppm. La principal
desventaja que presenta la limpieza en frio del gas es la produccién de agua residual

durante el lavado en el scrubber.

La limpieza en caliente del gas se basa en el uso de una serie de reactores adsorbentes
y filtros [41]. En primer lugar, las impurezas alcalinas y los haluros son eliminados en un
reactor de adsorcion donde se inyecta el adsorbente (por ejemplo, aluminosilicatos).
Posteriormente, el adsorbente y las cenizas son separados mediante un sistema de
ciclones. La desulfuracion tiene lugar posteriormente en un segundo reactor de adsorcion
inyectando un adsorbente adecuado (por ejemplo, basado en CaO). A continuacion, el gas
se introduce en un filtro donde se eliminan completamente las particulas. Finalmente, las

trazas de S, Se, As, Hg, NH;, etc. son eliminadas en un lecho empaquetado multizona con
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diferentes adsorbentes [29,41]. Este sistema de limpieza es mas eficiente que la limpieza
en frio y ademés no produce aguas residuales [11,29]. Sin embargo, la limpieza en
caliente presenta problemas tecnoldgicos relacionados con el rendimiento de los

adsorbentes y de los filtros de particulas [11,41].

1.3.4 Usos del gas de sintesis

El gas de sintesis producido en la gasificacion de biomasa tiene diversas aplicaciones
desde el punto de vista energético, entre las que cabe destacar la combustion del gas para
producir electricidad con cogeneracion de energia térmica [42] y la obtencion de

productos energéticos como el hidrégeno y los combustibles sintéticos.

i) Produccion de electricidad

El gas de sintesis producido mediante gasificacion de biomasa puede ser empleado
para producir electricidad y/o calor principalmente en plantas de co-combustion,
instalaciones de cogeneracion y plantas de gasificacion de biomasa integradas en ciclo

combinado (Biomass Integrated Gasification in Combined Cycle, BIGCC) [42].

En la actualidad las plantas de BIGCC estan siendo muy estudiadas para producir
electricidad a gran escala a partir de biomasa [14,43,44]. En este tipo de plantas, la energia
térmica del combustible es transformada en electricidad mediante la integracion de los
ciclos termodinamicos de gas/aire (Brayton) y de vapor (Rankine). Es decir, el gas de
sintesis se usa en una turbina de gas para producir electricidad y, a continuacion, el gas
de escape de dicha turbina se emplea para producir vapor, el cual se expande en una
turbina de vapor produciendo electricidad adicional. Un ejemplo de esta aplicacion es la

planta de demostracién de Varnamo en Suecia [42].
ii)  Produccion de hidrogeno

La produccién de hidrogeno a partir del gas de sintesis obtenido mediante
gasificacion de biomasa ha despertado un gran interés debido a la gran variedad de
aplicaciones que presenta (sintesis quimica, procesos petroquimicos y pilas de
combustible) [37,45]. De hecho, se plantea como un método prometedor de producir

hidrogeno de origen renovable.

El contenido en hidrogeno del gas de sintesis obtenido mediante este método usando
aire u oxigeno como agente gasificante es muy bajo, entre el 8 y el 14 % en volumen. Sin

embargo, si se emplea vapor, se incrementa el contenido de hidrogeno llegando a valores
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del 30 al 60 % en volumen, lo que hace a este proceso interesante [36,37]. Para aumentar
el contenido de H,, el gas de sintesis es sometido a la reaccion de desplazamiento de gas
de agua (Water Gas Shift, WGS), mediante la cual el CO es convertido en CO2 y H,
(Ec. 1.5). Normalmente, la reaccion de WGS se lleva a cabo en dos reactores
consecutivos, uno donde la reaccion tiene lugar a elevada temperatura (350-500 °C) y
utiliza catalizadores basados en hierro y cromo, y otro donde la reaccion tiene lugar a baja
temperatura (aproximadamente 200 °C) y emplea catalizadores basados en cobre.
Finalmente, el hidrogeno es purificado mediante una unidad de adsorcidn por cambio de
presion (Pressure Swing Adsorption, PSA) [32,33,35,37,38].

iii)  Produccion de combustibles sintéticos mediante el proceso Fischer-Tropsch

La sintesis Fischer—Tropsch (FT) es un proceso por el cual el CO y el Hz contenidos
en el gas de sintesis reaccionan para producir hidrocarburos segun la siguiente reaccion

simplificada:
nCO + (n+§)H2—> C,H,, + nH,O0 Ec. 1.9

Este proceso se lleva a cabo a temperaturas entre 150 y 350 °C y presiones entre 10
y 40 bar en presencia de catalizadores basados en hierro o cobalto. Los productos asi
obtenidos son hidrocarburos lineales de diferente longitud de cadena, principalmente
parafinas y olefinas. Estos hidrocarburos pueden ser utilizados para la obtencion de
gasolina y diésel mediante procesos de refino similar a los de la industria petroquimica
tradicional, con la mejora de estar exentos de azufre. En funcion de la temperatura a la
que opere el reactor FT y del catalizador que se utilice, se favorece la produccion de
diferentes productos. El proceso a elevada temperatura (300-350 °C) y con catalizadores
basados en hierro favorece la produccion de gasolina, mientras que el proceso a baja
temperatura (200-240 °C), tanto con catalizadores basados en hierro como en cobalto,
favorece la produccion de diésel [46]. Por otro lado, el gas de sintesis que abandona el
proceso sin reaccionar puede ser utilizado para generar electricidad en un ciclo
combinado Yy satisfacer asi la demanda eléctrica de la planta y producir un excedente que
puede ser introducido en la red eléctrica [44].

El proceso FT es muy exotérmico, por lo que es necesario una buena refrigeracion
del reactor para evitar el sobrecalentamiento del catalizador y la desactivacion del mismo.
Los tipos de reactores mas empleados para este proceso son el reactor multitubular, el

reactor en suspension (slurry) y el de lecho fluidizado. Los dos primeros tipos se utilizan
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en procesos a baja temperatura, mientras que el ultimo es empleado en los procesos a
elevada temperatura. Detalles adicionales sobre estos tipos de reactores se presentan en
el Capitulo 7.

La produccién de biocombustibles sintéticos mediante el proceso FT a partir de gas
de sintesis procedente de gasificacién de biomasa ha generado un creciente interés en los
ultimos afios [38,45,47-49]. Una de las principales ventajas de este proceso, ademas del
caracter renovable y limpio de la biomasa, es que los combustibles generados presentan
una facil integracion en el sector del transporte actual, ya que sus caracteristicas fisico-

quimicas son similares a las de los combustibles convencionales.
iv)  Obtencion de otros productos energéticos

Otros productos energéticos de interés que pueden obtenerse a partir del gas de
sintesis son el metanol y el gas natural sintético (Synthetic Natural Gas, SNG). En la
actualidad estd siendo investigada la generacion de SNG mediante el proceso de
metanizacion catalitica del gas de sintesis (Ec. 1.6). Un ejemplo de esta aplicacion es la
planta piloto Milena en los Paises Bajos [42].

Por ualtimo, el gas de sintesis obtenido a partir de biomasa también puede emplearse
para la produccién de metanol mediante las reacciones cataliticas mostradas en las
Ecuaciones 1.10 y 1.11. De hecho, actualmente la produccion mundial de metanol se
produce a escala industrial exclusivamente por conversion catalitica de gas de sintesis
[38,42].

CO +2H, — CH;0H Ec. 1.10

CO, +3H, — CH;0H + H,0 Ec. 1.11
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En el capitulo anterior se han descrito las principales alternativas tecnologicas para
la gasificacion de biomasa y los principales usos del gas de sintesis obtenido, entre los
que cabe destacar la produccion de electricidad, hidrégeno y combustibles sintéticos.
Aunque la biomasa es considerada un recurso energeético renovable y limpio, es necesario
Ilevar a cabo un andlisis global de los sistemas para determinar su sostenibilidad. Por ello,
el objetivo central de esta tesis es evaluar desde un punto de vista técnico, ambiental y

economico los siguientes casos de estudio:

- Produccion de electricidad mediante gasificacion integrada en ciclo
combinado (BIGCC).

- Produccién de hidrogeno.

- Coproduccion de biocombustibles sintéticos y electricidad mediante el

proceso Fischer-Tropsch.

Para alcanzar estos objetivos globales, sera necesario determinar los equipos y
procesos que mas contribuyen al impacto ambiental, que presentan las mayores
ineficiencias termodindmicas y con los mayores costes. Ademas, habrd que comparar
estos procesos con las tecnologias andlogas convencionales con el objetivo de determinar

su idoneidad para sustituir dichas tecnologias.
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3.1 Introduccion

Para llevar a cabo los analisis de los casos seleccionados se necesita disponer de una
gran cantidad de datos de cada proceso objeto de estudio, como corrientes materiales y
energeéticas y caracteristicas especificas de los equipos del sistema. En los casos en los
que existe una baja disponibilidad de datos, se suele recurrir a técnicas de simulacion de
procesos, que ha sido la herramienta empleada en esta tesis como fuente fundamental de

datos para los posteriores analisis exergético, ambiental del ciclo de vida y econémico.
3.2 Simulacion de procesos

3.2.1 Introduccion a los programas de simulacion

La simulacién de procesos quimicos esta basada en el calculo de los balances de
materia y energia (y, en ocasiones, de cantidad de movimiento) de un proceso del que se
conocen la estructura y los datos preliminares de los equipos que lo componen [1]. En la
actualidad, para realizar esta tarea se emplean programas de simulacion de procesos, que

se pueden clasificar en dos grupos [2]:

- Programas modulares secuenciales: en estos programas las ecuaciones
describen las operaciones unitarias del proceso y se resuelven de forma
gradual, unidad por unidad. Los principales inconvenientes de este tipo de
programas son la posibilidad de problemas de convergencia en procesos con

recirculaciones y la incapacidad de simular comportamiento dinamico.

- Programas de ecuaciones orientadas: en este tipo de programas el proceso
entero se representa con un gran sistema de ecuaciones que se resuelven
simultaneamente. Estos programas permiten simular procesos en estado no
estacionario y no presentan problemas de convergencia en sistemas con
recirculaciones. Sin embargo, presentan una mayor complejidad matematica,

lo que ha limitado su aplicacién en procesos complejos.

Existe una gran variedad de software de simulacion, como Aspen Plus®, CADSIM
Plus®, CHEMCAD®, Gensim® y Aspen Hysys®. En el presente trabajo se ha empleado
Aspen Plus®, ya que es un software de simulacion de procesos quimicos exhaustivo y su

uso esta ampliamente extendido en la industria quimica [3].
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3.2.2 Simulacién en Aspen Plus®

Aspen Plus®, aunque presenta algunas funciones de ecuaciones orientadas, es
principalmente un simulador de procesos modular secuencial cuya funcidon es predecir el
comportamiento de un proceso mediante el uso de modelos matematicos. Para modelar

un proceso en Aspen Plus® se siguen los siguientes pasos:

i) Construir el diagrama de flujo del proceso

Se trata del primer paso en la simulacion de un proceso. Aspen Plus®, al igual que la
mayoria de los simuladores, presenta una interfaz grafica de usuario que permite
visualizar el diagrama de flujo y facilita la entrada de datos [2]. EI diagrama de flujo se
construye a partir de un conjunto de modelos de operaciones unitarias que se conectan
por corrientes de masa y energia. Aspen Plus® dispone de una amplia variedad de modelos

de operaciones unitarias (bloques) en su libreria (Tabla 3.1).

ii)  Definir los componentes quimicos del proceso

Una vez construido el diagrama de simulacion, el siguiente paso es seleccionar los
componentes quimicos que se incluirdn en el proceso. Es importante seleccionar un
nimero de componentes apropiado, eligiendo aquellos que permitan una adecuada
representacion del proceso. En Aspen Plus® se pueden definir varios tipos de

componentes, entre los que cabe destacar los siguientes:

- Componentes convencionales: compuestos puros gque participan en el equilibrio

de fases liquido-vapor y estan caracterizados por propiedades bien definidas.

- Pseudocomponentes: componentes que representan mezclas apolares
complejas, como fracciones petroliferas. Estan caracterizados principalmente

por el punto de ebullicidn, el peso molecular y la gravedad especifica.

- Solidos convencionales: materiales puros con propiedades (peso molecular,
presion de vapor, temperatura y presion critica) medibles. Estos componentes
participan en el equilibrio de fases y/o de reaccion. Si solo participan en el
equilibrio de la reaccién, no en el de fases, se denominan sélidos inertes

convencionales.
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- Solidos no convencionales: solidos de los que no se dispone de una estructura
molecular definida. Ejemplos de este tipo de componentes son el carbén o la
biomasa. No participan en el equilibrio de fases ni de reaccion.

Tabla 3.1. Principales bloques de Aspen Plus® (basado en [2]).

Equipo
Mezclador de corrientes
Separadores
Separador de componentes
Destilacidn flash
Componentes de tuberia
Tuberia
Vélvulas
Hidrociclones
Reactores
Reactores de conversion
Reactor de equilibrio
Reactor Gibbs
Reactor de rendimiento
Reactor continuo de tanque agitado
Reactor de flujo piston
Columnas
Destilacion (métodos simplificados)
Destilacion (métodos rigurosos)
Extraccion liquido-liquido
Absorcion y desorcion
Fraccionamiento
Destilacion por cargas
Cambiadores de calor
Equipos rotativos
Compresor
Turbina
Bomba, turbina hidraulica
Equipos de manejo de sdlidos
Reduccién de tamafio
Cristalizador
Lavado de sélidos
Filtro
Ciclon

Precipitador electrostético

Bloque Aspen Plus®
Mixer

Sep, Sep2
Flash2, Flash3

Pipe, Pipeline
Valve

HyCyc

RStoic
REquil
RGibbs
RYield
RCSTR
RPlug

DSTWU, Distl, SCFrac
RadFrac, MultiFrac
Extract

RadFrac

PetroFrac

BatchFrac

Heater, HeatX, MHeatX

Compr, MCompr
Compr, MCompr
Pump

Crusher
Crystallizer
SWash
Filter
Cyclone
ESP
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Aspen Plus® dispone de un amplio banco de datos de compuestos y solidos
convencionales. También es posible introducir compuestos que no estan presentes en el
banco de datos, introduciendo su estructura y determinadas propiedades. En el caso de
los sélidos no convencionales, al no estar presentes en las bases de datos, se definen
mediante lo que se denomina atributos de componente. Estos atributos representan la
composicion del componente mediante un conjunto de constituyentes identificables.
Existen cuatro tipos de atributos de componente: PROXANAL, ULTANAL,
SULFANAL y GENEANAL. EI ULTANAL y el PROXANAL representan los analisis
elemental e inmediato del componente, respectivamente. El SULFANAL es el analisis de
compuestos de azufre, y el GENEANAL es un analisis general del sélido que representa
su composicion con hasta 10 constituyentes distintos [4]. En esta etapa de la simulacion,
Unicamente se seleccionan los atributos que representan los componentes no
convencionales. La cuantificacion de estos atributos se realiza posteriormente en la etapa

de especificacion de las corrientes de alimentacion.

iii)  Elegir el método de estimacion de propiedades

El siguiente paso es la seleccion del método de estimacion de propiedades del banco
de Aspen Plus®. Mediante el método seleccionado, el programa calcula las propiedades
termodindmicas (coeficientes de fugacidad, entalpias, entropias, etc.) y de transporte
(viscosidad, conductividad térmica, coeficientes de difusion, etc.). Esta es una etapa
esencial, ya que afecta significativamente a la precision de la simulacién. La Figura 3.1
muestra el método a seguir para seleccionar el modelo termodindmico apropiado [4]. Para
ello, hay que tener en cuenta el tipo de componentes y las condiciones de operacion.

iv)  Especificar las corrientes de alimentacion y los bloques de operacion

En esta etapa de la simulacion, se especifican el caudal, la composicion y las
condiciones de presion y temperatura de las corrientes materiales de entrada al proceso.
En caso de que existan sdlidos no convencionales, es en esta etapa donde se cuantifican
los atributos de componente. Para corrientes con compuestos solidos también es posible
definir la distribucion del tamafio de particula. Finalmente se especifican los bloques de

operacion. La informacion a especificar depende del tipo de bloque de operacion.
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St NRTL, UNIQUAC
y variantes

Disponibles

WILSON, NRTL,
UNIQUACYy
variantes

UNIF-LL

No disponibles

UNIFAC,

UNIF-LBY,

UNIF-DMD
SR-POLAR,

Disponibles PRWS, RKSWS,

PRMHV?2,

ELECNRTL RKSMHV2

No disponibles

PSRK, RKSMHV2
PENG-ROB, RK-

SOAVE, LK-PLOCK,

PR-BM, RKS-BM

No CHAO-SEA,
GRAYSON, BK10

Pseudocomponente y
real

BK10, IDEAL

Figura 3.1. Pautas para la seleccién del método de propiedades (basado en [4]).

3.3 Analisis exergético

3.3.1 Definicién de exergia

El primer principio de la termodinamica establece que la energia ni se crea ni se
destruye, solo se transforma. Sin embargo, aunque la energia se conserva, no toda es
transformada en trabajo til, sino que hay pérdida por irreversibilidades termodinamicas
en los procesos (segundo principio de la termodindmica). En este sentido, se define el
parametro termodinamico exergia como el maximo trabajo util que puede realizar un
sistema respecto al medio que lo rodea (ambiente de referencia). A diferencia de la
energia, la exergia si se destruye. La exergia es una propiedad extensiva, al igual que la
masa, la energia y la entropia, y por ello puede transferirse entre sistemas. Ademas, no
solo se destruye, sino que también se pierde cuando la energia asociada a una corriente

material o energética es emitida al entorno.
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El principal objetivo del analisis exergético es identificar los componentes o equipos
de un sistema con las mayores ineficiencias termodinamicas y cuantificarlas,
determinando de esta forma las partes del proceso que ofrecen mayores oportunidades de
mejora [5,6]. Este tipo de analisis es util para evaluar la viabilidad técnica de los procesos,
ya que permite determinar la eficiencia global de un sistema, analizar las posibilidades de

mejora y comparar varios sistemas.

Para realizar el andlisis exergético de un proceso es importante definir de forma
adecuada el ambiente de referencia. Es importante diferenciar el ambiente utilizado para
calcular la exergia y el entorno del sistema. Generalmente, el término entorno se utiliza
para todo aquello que rodea el sistema. Sin embargo, cuando se pretende calcular la
exergia, se distingue entre entorno inmediato, donde las propiedades intensivas pueden
variar por interaccion con el sistema, y una mayor extension del entorno en el que las
propiedades intensivas permanecen constantes, es decir no se ven afectadas por el
sistema. Este Gltimo es el que se utiliza para definir el ambiente de referencia, el cual est4
libre de irreversibilidades. Por ello, para calcular la exergia de un sistema es necesario
definir dicho ambiente a una temperatura de referencia (To) y a una presion de referencia
(po). Generalmente se suelen tomar como temperatura y presion de referencia las
condiciones ambientales tipicas (1 atm y 25 °C). Sin embargo, estas condiciones pueden

variar en funcién de la localizacion del sistema [5].
3.3.2 Calculo de la exergia

La exergia total de un sistema puede dividirse en cuatro componentes (Ec. 3.1):
exergia fisica (ET), exergia cinética (E©), exergia potencial (E?) y exergia quimica (E?).
E=E +ES+ B+ i° Ec.3.1

Dado que la exergia es una propiedad extensiva, es conveniente trabajar en base
masica 0 molar (exergia especifica). La exergia total especifica de un sistema se expresa

segun la Ec. 3.2.
e=ef+eC+ef+eQ Ec. 3.2

Cuando se evalua un sistema en relacion con el ambiente, en un principio la energia
potencial y cinética del sistema pueden convertirse plenamente en trabajo, definiéndose
las exergias cinética y potencial segun las Ecuaciones 3.3 y 3.4, respectivamente, donde

V'y z son la velocidad y la altura en relacion con el ambiente, respectivamente [5].
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V2 Ec. 3.3

e =gz Ec. 34

Teniendo en cuenta un sistema en reposo con respecto al ambiente, tanto la exergia
cinética como la potencial son nulas (e = e” = 0), quedando la exergia total del sistema
como el sumatorio de las exergias fisica y quimica [5]. La exergia fisica depende de la
temperatura y de la presion. Para una corriente material, viene definida por la Ecuacion
3.5, donde h y s son la entalpia y la entropia especificas, respectivamente. El subindice 0

indica los valores a la temperatura y presion del ambiente (To Yy po).
ef'=(h-hy)-Ty(s-sy) Ec. 35

La exergia quimica depende del modelo de referencia que se emplee para su calculo
[5,6]. Aunque los modelos disponibles son en cierta medida arbitrarios, las
incertidumbres que presentan no afectan a las conclusiones del analisis exergético. En
esta tesis, el modelo utilizado es el formulado por Szargut [5,7]. Se selecciona este modelo
ya que recoge todos los compuestos definidos en los sistemas estudiados en la presente
tesis. De esta forma, el calculo de la exergia quimica se basa en la exergia quimica por
unidad de masa definida en el modelo de referencia. Para calcular la exergia quimica por
unidad molar de una mezcla de gases, se emplea la Ec. 3.6, donde &;° es la exergia molar

estandar y x; la fraccion molar del componente i.
eQ=Y x;e? + R-Ty* 3 x;°In(x;) Ec. 3.6

Una vez calculadas las exergias fisicas y quimicas de las corrientes del proceso, se
procede al andlisis de la destruccion y eficiencia exergéticas, tanto a nivel de componente
0 equipo como a nivel del sistema global. Para ello, es necesario hallar la exergia del
combustible (E,) y del producto (Ep) de cada uno de los componentes del sistema y del
sistema global, mediante balances exergéticos de cada uno de ellos. La exergia del
combustible incluye tanto las corrientes materiales como las energéticas necesarias para
la obtencion del producto (materia prima, electricidad, gas natural, etc.). La exergia de
producto considera tanto el producto principal como los subproductos. La exergia
destruida (Ep) de cada componente se calcula como la diferencia entre las exergias del
combustible y del producto de dicho componente (Ec. 3.7). Sin embargo, como muestra

la Ec. 3.8, para calcular la exergia destruida del sistema total (Ep ;,¢), ademés hay que
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tener en cuenta las pérdidas de exergia asociadas a corrientes residuales del proceso
(Eres,tot)-
Ep=Ec-Ep Ec. 3.7

Ep tot = Ec,tot = Ep,tot = Eres,tot Ec. 3.8

Se define el término eficiencia exergética (¢) como la relacion entre la exergia de

producto y la exergia de combustible de un componente o proceso:

€= — Ec. 3.9

Por ultimo, se calculan el ratio de destruccion exergética (yp,i) y la contribucion a la
destruccion exergética (zp,i). El ratio de destruccion exergética (Ec. 3.10) se define como
la relacidn entre la destruccidn de exergia en un componente i y la exergia de combustible
global del proceso. La contribucion a la destruccién exergética (Ec. 3.11) es la relacién
entre la exergia destruida en un componente i y la exergia total destruida en el proceso.

_ Ep;
Yoi~ Eo Ec. 3.10
Epj
pi— L Ec. 3.11
’ Ep,tot

3.4 Analisis del Ciclo de Vida

3.4.1 Introduccion al Anélisis del Ciclo de Vida

El analisis del ciclo de vida (ACV) es una metodologia utilizada para evaluar las
principales cargas ambientales asociadas a productos, procesos o servicios. Para ello es
necesario tener en cuenta el ciclo de vida completo de un producto o de una actividad,
“de la cuna a la tumba”, es decir desde la adquisicion de la materia prima, hasta la
produccién, uso y disposicion final. En la Figura 3.2 se muestra este enfoque, que
considera que todas las etapas implicadas en el ciclo de vida de un producto contribuyen

a los impactos ambientales asociados al mismo [8].
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Figura 3.2. Concepto de ciclo de vida.

El procedimiento estandarizado para llevar a cabo un estudio de ACV se recoge en
las normas UNE-EN ISO 14040:2006 y 14044:2006, que definen esta técnica como la
recopilacion y evaluacion de las entradas, las salidas y los impactos ambientales de un
sistema del producto a través de su ciclo de vida [9,10]. Como se muestra en la Figura
3.3, en la metodologia estandar de ACV se distinguen cuatro etapas:

- Definicion de objetivos y alcance.
- Anadlisis de inventario del ciclo de vida.
- Evaluacion de impacto del ciclo de vida.
- Interpretacion de resultados.
En la Figura 3.3 se puede observar que los estudios de ACV tienen un carécter

dindmico, vy las fases que los constituyen estan interrelacionadas. Ademas, se muestran

las principales aplicaciones de dicha metodologia:

- Desarrollo del producto mediante la deteccion de oportunidades para mejorar

su rendimiento ambiental en las diferentes etapas de su ciclo de vida.

- Planificacion estratégica mediante la recopilacion de informacion para

orientar la toma de decisiones dentro de las organizaciones.
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- Desarrollo de politicas publicas mediante la seleccion de indicadores

ambientales y técnicas de medicion.

- Marketing mediante, por ejemplo, la implementacion de un sistema de

etiquetado ambiental.

K Marco de referencia de un ACV \ / \
Aplicaciones

Definicion de .
o - e Desarrollo y mejora
objetivos y alcance «
t ‘ del producto
¢ Planificacion
e Interpretacion - -
Analms _de # d% los estratégica
Inventario - resultados 4m| « Desarrollo de politicas
t ‘ publicas
Evaluacion de  lumad * Marketing
k impacto — e Otras

)\ Y

Figura 3.3. Etapas y aplicaciones de un ACV (adaptado de [10]).

3.4.2 Etapas de los estudios de ACV

i) Definicion de objetivos y alcance

Los objetivos y el alcance de un ACV deben estar claramente definidos y ser
coherentes con la aplicaciéon que se desea estudiar. Debido a la naturaleza iterativa del

ACV, el alcance puede tener que ajustarse a lo largo del estudio.

El objetivo establece la aplicacion prevista, las razones para realizar el estudio y las
personas a las que se dirigen los resultados del estudio. Por otro lado, el alcance incluye
el sistema del producto a estudiar, las funciones de dicho sistema (o de los sistemas si se
trata de analisis comparativos), la unidad funcional, los limites del sistema, los
procedimientos de asignacion, las categorias de impacto seleccionadas y la metodologia
de evaluacion del impacto, los requisitos relativos a los datos, las suposiciones, las
limitaciones, los requisitos iniciales de calidad de los datos, el tipo de revision critica (si

la hay) y el tipo y formato del informe requerido para el estudio.

La unidad funcional es la unidad de referencia utilizada en los estudios de ACV, cuya

mision es cuantificar las funciones identificadas en un sistema del producto [9]. Por tanto,
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la unidad funcional proporciona una referencia a la cual se relacionan todos los datos de

entrada y salida.

Los estudios de ACV se realizan definiendo los sistemas del producto como modelos
que presentan los principales elementos de los sistemas fisicos. Sus limites acotan los

procesos unitarios que seran incluidos en el sistema objeto de estudio.

Los requisitos de calidad de los datos especifican, en términos generales, las
caracteristicas de los datos necesarios para el estudio. Para ello, deberan incluir aspectos
temporales, geograficos y tecnoldgicos, la precision, integridad y representatividad de los
datos, la coherencia y reproducibilidad de los métodos usados en el ACV, las fuentes

bibliogréficas de los datos y su representatividad y la incertidumbre de la informacion.

ii)  Analisis de inventario del ciclo de vida

La segunda fase en la realizacién de un ACV es la de analisis de inventario del ciclo
de vida (ICV). Esta fase comprende la recopilacion de los datos de entrada/salida del
sistema objeto de estudio, asi como de los procedimientos de calculo necesarios para

cumplir los objetivos del estudio definido.

Los datos cualitativos y cuantitativos deben recopilarse o calcularse para cada
proceso unitario incluido dentro de los limites del sistema, con el objetivo de cuantificar
las entradas y salidas de cada proceso. Es necesario asegurar una comprension coherente

del sistema objeto de estudio mediante la realizacion de las siguientes tareas:
- Elaboracion de diagramas de flujo del proceso que describan todos los procesos
unitarios que se deben tener en cuenta, incluyendo sus interrelaciones.

- Realizar un listado de flujos y datos relevantes para las condiciones de operacion

de cada proceso unitario.

- Descripcion de las técnicas de recopilacion de datos y procesos de calculo
necesarios para todos los datos.

En la Figura 3.4 se muestra un diagrama de flujo general del inventario del ciclo de

vida [11]. Los datos necesarios para la realizacion del ICV son los siguientes:

- Entradas de energia, de materias primas, entradas auxiliares y otras entradas

fisicas.

- Productos, coproductos y residuos generados.
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- Emisiones al aire, vertidos al agua y al suelo.

- Otros aspectos ambientales.

Es muy importante que los procedimientos de célculo empleados en el andlisis estén
correctamente documentados, especificando de una forma clara las suposiciones

realizadas. Ademas se debe seguir los mismos procedimientos de calculo de forma

coherente a lo largo de todo el anélisis.

ENTRADAS / \ SALIDAS

=) Adquisicion de materias primas =)
L3 Fabricacion, procesado y formulacion L3
Energia m) mmmm) Tecnosfera
‘ Productos
=) Transporte y distribucion =)
=) Uso/Re-uso/Mantenimiento =)
Materias ' ‘ |m) Naturaleza
primas : Emisiones
= Reciclado =) Vertidos
‘ Residuos
- Gestion de residuos =)

o /

Figura 3.4. Diagrama de flujo del ICV (basado en [11]).

Un factor clave en la fase de ICV es realizar una correcta asignacion o reparto de las
cargas ambientales a cada uno de los productos o procesos objeto de estudio. En el caso
de procesos unifuncionales (donde se obtiene un solo producto o funcion), esta asignacién
es inmediata. Sin embargo, en procesos multifuncionales (donde se obtiene mas de un
producto o funcidn), es necesario decidir la asignacion de cargas que se da a cada uno de
los productos o funciones [12]. Las entradas y salidas deben asignarse a los distintos

productos de acuerdo con procedimientos claramente explicados y documentados.

Los procedimientos de asignacion se dividen en los que intentan evitarla, mediante
métodos de subdivision del proceso o expansidn del sistema, y los que se emplean cuando

no es posible evitar la asignacion. La subdivision consiste en la division de un proceso en
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sub-procesos hasta llegar a operaciones unitarias que dan lugar a un unico producto,
eliminando la multifuncionalidad del proceso. Sin embargo, a menudo no es posible
utilizar este procedimiento debido, por ejemplo, a la obtencion de varios productos en una
misma operacion unitaria. EI procedimiento de expansion del sistema consiste en la
adicion de funciones vinculadas a los coproductos. De esta forma, se supone que la
produccion de dicha funcion evita las cargas ambientales correspondientes al proceso
desplazado. Cuando no es posible emplear los métodos anteriores, se emplea un
procedimiento de asignacion de cargas mediante una separacion de las entradas y salidas
que refleje las relaciones fisicas u otras (por ejemplo, econdmicas) existentes entre los

productos [10].

iii)  Evaluacion del impacto del ciclo de vida

La tercera fase del ACV es la evaluacion del impacto del ciclo de vida (EICV), cuyo
objetivo es asociar los resultados obtenidos en la fase de ICV con categorias de impacto
ambiental especificas y con los indicadores de esas categorias. La fase de EICV debe

incluir las siguientes etapas:

- Seleccién de categorias de impacto, indicadores de categoria y modelos de
caracterizacion. Las categorias de impacto elegidas deben reflejar el conjunto de
cargas ambientales asociadas al sistema objeto de estudio, teniendo en cuenta el
objetivo y el alcance. Los modelos de caracterizacion relacionan los resultados
del ICV y los indicadores de categoria describiendo de esta forma el mecanismo

ambiental dado en el sistema de estudio.

- Clasificacion. Asignacion de los resultados de la fase de ICV a las categorias de

impacto elegidas.
- Caracterizacién. Calculo de los resultados de indicadores de categoria.
Ademas de estas etapas, la EICV puede incluir los siguientes elementos adicionales:

- Normalizacion. Célculo de la magnitud de los resultados de indicadores de
categoria en base a la informacién de referencia, con el objetivo de facilitar la
comprension de la magnitud relativa para cada resultado de indicador de

categoria del sistema objeto de estudio.

- Agrupacion. Organizacion y/o clasificacion de las categorias de impacto.

67



Introduccion a las metodologias de analisis

Ponderacion. Conversion y, opcionalmente, suma de los resultados del indicador

de categoria utilizando factores numéricos basados en juicios de valor.

Anélisis adicional de la calidad de los datos de la EICV mediante diferentes
analisis (de gravedad, de incertidumbre, de sensibilidad) e informacién adicional

relativa a la fiabilidad de los resultados.

Los métodos de EICV se pueden clasificar principalmente en dos grandes grupos en

funcién del objetivo final del estudio:

Métodos de evaluacion del impacto ambiental. Son métodos que tienen como
objetivo final obtener la definicibn de un perfil ambiental mediante la
cuantificacion del efecto ambiental del producto objeto de estudio sobre
diferentes categorias de impacto (acidificacion, eutrofizacion, etc.). A diferencia
del segundo grupo de métodos, sélo tienen en cuenta los efectos indirectos sobre

el ser humano (midpoints).

Meétodos de evaluacion del dafio. Son métodos que tienen como objetivo analizar
el efecto Gltimo (endpoints) del impacto ambiental, es decir, pretenden evaluar el

dafo causado al hombre y a los sistemas naturales.

En el presente trabajo, el método de evaluacion de impacto empleado es una

actualizacion del método CML publicado en 1992 por el Centre of Environmental Science

de la Universidad de Leiden [13]. Este método contrastado proporciona una lista de

categorias de impacto ampliamente utilizadas en los estudios de ACV de sistemas

energéticos. En concreto, en este trabajo se emplean las siguientes:
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Calentamiento global (CG). Esta categoria se caracteriza en base al modelo
desarrollado por el Panel Intergubernamental del Cambio Climatico. La unidad
de referencia es el kg de CO> equivalente, el horizonte temporal es de 100 afios y

el ambito geografico es global.

Agotamiento de la capa de ozono (ACO). El modelo de caracterizacion esta
basado en el desarrollado por la Organizacion Meteorologica Mundial. La unidad
de referencia de este indicador es el kg de CFC-11 equivalente. EI ambito

geografico es global y el horizonte temporal es infinito.

Formacién de oxidantes fotoquimicos (FOF). La formacion de o0zono

fotoquimico por emisiones al aire se calcula con el modelo determinado por la
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UNECE (Comisién Econdémica de las Naciones Unidas para Europa). Este
modelo analiza cargas y niveles criticos de varios contaminantes aéreos y sus
efectos, amenazas y tendencias. La unidad de referencia es el kg de CaHs
equivalente. EIl horizonte temporal es de 5 dias y la escala geografica varia entre

local y continental.

- Agotamiento recursos abioticos (ARA): Esta categoria de impacto esta
relacionado con la extraccion de minerales y combustibles fésiles. La unidad de

referencia es kg de antimonio equivalente.

- Competencia por el terreno (CT). Esta categoria se refiere a la pérdida del suelo
como recurso, es decir, el suelo no estard disponible en un periodo de tiempo
determinado. Se calcula mediante la suma del terreno ocupado en un tiempo

determinado. La unidad de referencia utilizada es m?-a.

- Acidificacion (Ac). La acidificacion se calcula mediante el modelo adaptado de
RAINS 10 (simulacién e informacion de la acidificacion regional) desarrollado
por el Instituto Internacional para el Analisis de Sistemas Aplicados. Este modelo
describe la deposicidn y destino de las sustancias acidificantes y analiza los costes
de deposicion del SO2 y de los NOx. La unidad de referencia que se utiliza es el
kg de SO equivalente. EIl horizonte temporal es infinito y la escala geografica

varia entre local y continental.

- Eutrofizacién (Eu). Cuantifica la eutrofizacion tanto en el medio acuatico como
terrestre. La unidad de referencia para esta categoria es el kg de PO4* equivalente.
El horizonte temporal es infinito y la escala geografica varia entre local y

continental.

Ademas de estas categorias incluidas en el método CML, en este trabajo también se
evallan la demanda energética acumulada no renovable (DEAx), cuantificando la
demanda acumulada de energia de origen fosil y nuclear empleada en el proceso, y la
demanda energética acumulada total (DEA:), en la que se tiene en cuenta toda la energia

requerida en el proceso con una perspectiva de ciclo de vida [14].

iv)  Interpretacion de los resultados

La interpretacion de los resultados es la fase final del ACV. Tiene como objetivo

resumir y discutir los resultados de las fases de ICV y EICV para obtener conclusiones y
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recomendaciones y tomar las decisiones adecuadas en base a los objetivos y el alcance

definidos en el estudio. Esta fase comprende los siguientes elementos:

- ldentificacion de los aspectos significativos en base a los resultados obtenidos en
las fases de ICV y EICV.

- Evaluacion que considere las verificaciones de los analisis de integridad,

sensibilidad y coherencia.

- Conclusiones, limitaciones y recomendaciones.

3.5 Analisis econdmico

En la presente tesis, el analisis econdmico se centra en la estimacion de la inversion
requerida y los costes de produccion de la planta objeto de estudio, a fin de evaluar su
viabilidad econdmica. Para ello es necesario calcular el coste total de la inversion (TIC,
Total Investment Cost) y los costes fijos y variables. Se utiliza como unidad econémica

el euro referenciado al afio 2014 (€ 2014).

3.5.1 Estimacién del coste total de la inversién

El TIC es el coste total del disefio, construccion e instalacion de una planta, y esta
formado por la inversion dentro de los limites de la planta (ISBL: InSide Battery limits),

la inversién OSBL (OutSide Battery Limits) y los gastos imprevistos [2].
i) Inversion dentro de los limites de la planta (InSide Battery limits, ISBL)

La inversion ISBL es el coste de la adquisicion e instalacion de todos los equipos de
la planta. Incluye los costes de todos los equipos principales del proceso, de materiales
de ingenieria, de construccion y de supervision de la construccién. En este trabajo, los
costes ISBL se calculan en funcién del coste de los equipos y de los costes materiales.
Para ello, lo primero que se hace es calcular el coste de los equipos (E), a partir del cual
se obtendra el resto de costes de la planta segun la Tabla 3.2. Ademas, mediante este
método, el coste de los materiales puede ser desglosado en obra civil y edificios, obra
metaldrgica, instrumentacion, electricidad, aislamiento y pintura. Los métodos para

calcular el coste de los equipos se explican en el Apartado 3.5.2.

70



Capitulo 3

Tabla 3.2. Calculo de los costes ISBL.

Materiales (M) 60 % E
Obra civil y edificios 28 %-M
Obra metalurgica 45 %-M
Instrumentacion 10 %-M
Electricidad 10 %-M
Aislamiento 5%-M
Pintura 2%-M
Ingenieria de detalle (ID) 20 %-(E + M)
Construccion (C) 60 %-(E + M)
Supervision de la construccion (SC) 10 %-(E + M)
ISBL E+M+ID+C+SC

ii)  Costes externos o inversion OutSide Battery Limits (OSBL)

La inversion OSBL son los costes asociados a servicios auxiliares, interconexiones y
puesta en marcha de la planta. Pueden incluir, entre otros elementos, subestaciones
eléctricas, calderas, tuberias de vapor, plantas de tratamiento de aguas de alimentacion a
calderas, torres de refrigeracion, tuberias de agua, secadores y soplantes para el aire de
instrumentacion, servicios de transporte, etc. La inversion OSBL generalmente se estima

como una proporcion de los costes ISBL (Tabla 3.3).

iii)  Gastos imprevistos

Los gastos imprevistos son costes adicionales tenidos en cuenta para cubrir las
variaciones de la estimacion del coste de la inversion, ya que esta estimacion puede
presentar errores. Ademas, estos gastos también ayudan a hacer frente a imprevistos como
cambios en el alcance del proyecto, cambios en los precios, fluctuaciones monetarias, etc.

Estos gastos suelen calcularse como un porcentaje de los costes ISBL (Tabla 3.3).

Tabla 3.3. Calculo de los costes OSBL e imprevistos.

Servicios auxiliares (SA) 4 %:-1SBL
Interconexiones (Int) 8 %-1SBL
Gastos puesta en marcha (PEM) 4 %-1SBL
Imprevistos (1) 10 %-(ISBL + SA + Int)
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Una vez determinados los conceptos de inversién ISBL, inversion OSBL y los gastos
imprevistos, se calcula el TIC como la suma de todos ellos. Por lo tanto, teniendo en
cuenta el procedimiento de estimacion de estos pardmetros descrito anteriormente, el

calculo del TIC exige estimar previamente el coste de los equipos.
3.5.2 Estimacion del coste de adquisicion de equipos

La estimacion del coste de adquisicion de los equipos es una de las tareas mas
complicadas del andlisis econdémico. Esto es debido a que, aunque hay una gran cantidad
de costes de equipos en bibliografia, éstos suelen referirse a equipos o plantas a pequefia
escala. Por ello, generalmente se recurre a diferentes métodos de estimacion de costes,
entre los que cabe destacar la regla de Williams y el calculo mediante correlaciones, que
calculan el coste del equipo mediante un parametro caracteristico del mismo [2]. Las
correlaciones de célculo de costes empleadas en esta tesis se muestran a continuacion.

i) Recipientes

El célculo del coste de recipientes de procesos y reactores se realiza mediante la
Ec. 3.12.

C=13.014-m**2- (%)'0’15 - (%)'0’21 Ec.3.12

Donde:
C: coste (euros del afio 2008).
L: longitud o altura (m).
m: masa (t).
e: espesor (mm).
D: diametro del recipiente (m).

La masa my el espesor e del recipiente se calculan empleando las Ecuaciones 3.13 y

3.14, respectivamente.

m = 0,0246-D-(L + 0,8-D)-(e + x) Ec.3.13

e PD-(g)-l.OOO

“T0ssE-00Pp | CA Ec. 3.14

72



Capitulo 3

ii)

Donde:

x: factor de complejidad de la unidad. Rango de valores de 2 (simple) a 4
(complejo).

Po: presion de disefio (kg-cmg).

E: factor de calidad (0,85 para acero al carbono estandar).

CA: sobreespesor por corrosion (mm). Resistencia de la pared adicional para
sustancias corrosivas (habitualmente 3 mm).

Cambiadores de calor

El coste de los cambiadores de calor se estima en funcién del area del mismo. Para

ello se emplea la Ec. 3.15 para cambiadores de calor con una superficie inferior a 250 m?

y la Ec. 3.16 para mas de 250 m?.

iii)

C =8.500 + 1.560-A*” para A <250 m? Ec. 3.15

C =418-A para A > 250 m? Ec. 3.16

Donde:

C: coste (euros del afio 2008).
A: area del cambiador (m?).
Aerorrefrigerantes

El coste de los aerorrefrigerantes también se estima en funcion de su area

empleando la Ec. 3.17.

iv)

C =3.648,6-A"7 Ec.3.17

Donde:

C: coste (euros del afio 2008).

A: area del cambiador (m?).

Bombas

El coste de la bomba se estima empleando las Ecuaciones 3.18 a 3.21. Ademas, al

coste obtenido mediante dichas ecuaciones, hay que afiadirle el coste del motor eléctrico.

Cp =30.000-C” Ec. 3.18
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InC” = 1,871+1,082-Inp+0,183-(Inp)’ para 0,04 < p < 0,1 Ec. 3.19

InC" = 0,89 + 0,386-Inp + 0,066-(Inp)* para 0,1 < p <12 Ec. 3.20
_Qar

P= 1000 Ee.3.21

Donde:
Cag: coste de la bomba (euros del afio 2008).
Q: caudal volumétrico (m3-h™).
AP: diferencia de presion (kg-cm™).

El coste del motor eléctrico se estima en funcion de su potencia eléctrica segun

las Ecuaciones 3.22 y 3.23.
Cy =360-W* para W <250 kW Ec. 3.22
Cy = 500-W* para W > 250 kW Ec. 3.23
Donde:

Cwm: coste del motor eléctrico (euros del afio 2008).

W: potencia eléctrica (kW).

v)  Compresores piston

El coste de los compresores piston puede estimarse en funcién de su potencia

eléctrica mediante la Ec. 3.24.

C =220.000 + 2.300 -W""3 Ec. 3.24
Donde:

C: coste del compresor (dolares del afio 2007).

W: potencia eléctrica (kW).

vi) ~ Calderas de vapor

Para estimar el coste de las calderas de vapor se emplean la Ec. 3.25 y la Figura
3.5.

C =CB'fBM'fP.'fT Ec. 3.25
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Donde:
C: coste de la caldera (dolares del afio 1982).

Cg: coste de compra de la caldera de acuerdo a la Figura 3.5 (ddlares del afio
1982).

fem: factor de instalacion de acuerdo a la Figura 3.5.
fp: factor de presion de vapor de acuerdo con la Figura 3.5.

fr: factor de temperatura de vapor de acuerdo con la Figura 3.5.
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Figura 3.5. Estimacion del coste de calderas de vapor [5].
vii)  Regla de Williams

La regla de Williams consiste en la estimacién del coste de una planta o equipo a
partir del coste conocido de otro similar con diferente capacidad. Para ello, se emplea la
Ec. 3.26, donde C; es el coste de adquisicion del equipo con una capacidad Si, Cz es el
coste de adquisicion del equipo con una capacidad Sz y n es el exponente de Williams.
Normalmente n es inferior a la unidad, es decir, el incremento en el coste del equipo es

inferior al incremento en la capacidad. Para la industria quimica, el valor de n suele estar
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entornoa0,7. Por ello, si no existe informacion del exponente n para un proceso o equipo

en concreto, se suele tomar este altimo valor [2].

C,=Cy (:—f)n Ec.3.26

El coste estimado de esta forma se refiere al afio del equipo o planta tomado como
referencia, por lo que es necesario actualizar este valor al coste en el tiempo actual. Para
ello se emplean los denominados indices de coste (Ec. 3.27), que son indicadores que
miden la evolucion de los precios con el tiempo. En este trabajo se han empleado los
indices de Precios Industriales (IPRI) publicados por el Instituto Nacional de Estadistica
(INE).

IPRI,i0 A

Caiio A = Caiio B°
afio A afio B IPRI ;0 B

Ec. 3.27

3.5.3 Estimacion de los costes fijos y variables

Los costes fijos son los costes que no se modifican con la produccion [2]. Este tipo
de costes incluyen, entre otros, los gastos salariales, los seguros y la amortizacion. Los
gastos salariales se estiman teniendo en cuenta el nimero de operarios y el salario anual.
Los seguros y la amortizacion se calculan generalmente como un porcentaje del TIC. En
esta tesis se consideran los seguros y la amortizacion como el 1 % y el 10 % del TIC,

respectivamente.

Los costes variables son aquellos que son proporcionales a la produccién de la planta.
Estos costes incluyen materias primas, combustibles, electricidad, vapor, agua de
refrigeracion, etc. Los costes variables de operacion se obtienen multiplicando la cantidad

de material empleado por su precio [2].
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Capitulo 4

4.1 Introduccidén

El objetivo de este capitulo es realizar la simulacion del proceso de gasificacion de
biomasa, puesto que es comun a los tres sistemas estudiados. De entre los diferentes tipos
de gasificadores presentados en el Capitulo 1, el caso de estudio elegido consiste en la
gasificacion a presion atmosférica (1,8 bar) de biomasa lignocelulésica utilizando un
gasificador indirecto de char. Este tipo de gasificador presenta gran interés ya que
produce un gas rico en hidrégeno y con un poder calorifico elevado, similar al obtenido
mediante gasificacion con oxigeno puro, eliminando de esta forma la necesidad de
obtencion de oxigeno y su elevado coste asociado. La presion de operacién es cercana a
la atmosférica de acuerdo a la investigacion existente a nivel de laboratorio y planta
piloto. El gas de sintesis obtenido es sometido a un reformado catalitico para eliminar los
alquitranes formados, seguido de un proceso de limpieza en frio en el que se eliminan las
particulas y los compuestos no deseados. Se ha seleccionado este tipo de limpieza del gas
de sintesis ya que, aunque produce aguas residuales, se trata de una tecnologia

consolidada.

La biomasa lignocelulésica seleccionada es chopo, un cultivo energético de rotacion
corta. Este tipo de cultivos ha despertado un gran interés debido a que, ademas de no
competir en el mercado alimentario, generalmente requiere bajos consumos operacionales
(fertilizantes, combustibles, etc.) y areas relativamente pequefias. La Tabla 4.1 recoge los
principales requerimientos del cultivo de chopo considerado referidos a 1 kg de biomasa
seca producida [1,2].

Tabla 4.1. Principales requerimientos del cultivo de chopo.

CO; 2,00 kg
Ocupacion del terreno 0,74 m?-a

Diésel 3,53-10° kg
Herbicida (glifosato) 9,27-10 kg
Fertilizante (nitrato aménico) 2,57-10° kg N
Fertilizante (superfosfato simple) 1,56-102% kg P,0s
Fertilizante (Thomas meal) 2,26-107 kg P,Os
Insecticida (tiocarbamato) 1,42:10%kg
Energia contenida en la biomasa 18 MJ
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4.2  Descripcion del sistema de gasificacion de biomasa

En la Figura 4.1 se muestra el proceso de gasificacion de biomasa seleccionado como
caso de estudio. En primer lugar, la biomasa se somete a un proceso de molienda y secado
desde el 50 % hasta el 12 % de humedad [3]. A continuacion, se introduce la biomasa en
el gasificador. Como se ha comentado anteriormente, se trata de un gasificador indirecto
de char, disefiado por Battelle Columbus Laboratory, el cual estd formado por dos
reactores: un gasificador de lecho fluidizado de olivino, donde la biomasa reacciona con
vapor (agente gasificante) a 870 °C y 1,8 bar produciendo gas de sintesis y char, y una
camara de combustion, donde se quema la fraccion de char formada y que se ha
depositado sobre las particulas de olivino con el objetivo de suministrar el calor necesario
para que se produzca la gasificacion [3,4]. El calor se transfiere desde la camara de
combustion al gasificador mediante el material del lecho que circula entre ambos. El
olivino sintético ejerce un cierto efecto catalitico facilitando la eliminacion de alquitranes
e incrementando el contenido de CO y H. del gas de sintesis [3]. El gas de combustion
producido al quemar la fraccion de char se utiliza para secar la biomasa a la entrada en la
planta. Debido a que el gas de sintesis producido contiene cantidades significativas de
alquitranes e hidrocarburos ligeros (10 % p/p), se somete a un proceso de reformado
catalitico en un lecho fluidizado burbujeante con el objetivo de transformar estos
compuestos en CO e Hz, mejorando de esta forma la calidad del gas de sintesis y evitando
problemas en el proceso aguas abajo (obstrucciones, envenenamiento de catalizadores,

etc.).

Después del reformador de alquitranes, se enfria el gas a 150 °C y se filtra para
eliminar las particulas y los compuestos condensables. A continuacion, se lava en un
scrubber para eliminar las particulas que no se han retenido en los filtros, los haluros, el
amoniaco y los alquitranes residuales, eliminandose ademas una pequefia fraccion de los
gases acidos (H2S y CO»). A la salida del scrubber, el gas de sintesis es comprimido para
compensar las pérdidas de carga en las unidades anteriores. Para este capitulo se
comprime a 23,4 bar, si bien, dependiendo de la aplicacion especifica que se vaya a dar
al gas de sintesis (Capitulos 5-7), el valor varia entre 20 y 30 bar. Finalmente, el gas de
sintesis es enviado a la unidad LO-CAT® (48 °C) con el objetivo de eliminar los
compuestos de azufre contenidos en el gas de sintesis. En esta unidad, el H,S se absorbe

en una disolucién acuosa de quelatos de hierro que actia como catalizador redox. EI H,S
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absorbido se oxida a azufre elemental y la disolucién de quelatos de hierro reducida se

regenera posteriormente con aire en un reactor de oxidacion [5].

Gas de sintesis

—_— Ciclones
Biomasa Gas de

escape

7

Agua Venteo

Scrubber

Char y material N

del lecho Cimara de

Unidad
LO-CAT

—»Gas de sintesis

€ Nt

Unidad
de secado Material del
lecho Reformador de
. alquitranes Pj Azufre
Vapor
r\i]lc

Aire
Gas de combustion

Figura 4.1. Diagrama simplificado del proceso de gasificacion de biomasa.

4.3  Simulacidn del sistema de gasificacion de biomasa

Se ha simulado una plata de gasificacion de biomasa, empleando Aspen Plus®, con
una capacidad de tratamiento de 2.000 t-dia™’. Se selecciona esta capacidad para alinearse

con la bibliografia existente en este campo [3,4,6,7].

4.3.1 Seleccion de componentes y método de propiedades

La biomasa se define como componente sélido no convencional, especificando para
ello su composicion elemental e inmediata. En la Tabla 4.2 se muestran dichos analisis
del chopo utilizado como materia prima [8]. Los componentes convencionales tenidos en
cuenta son los siguientes: Oz, N2, Hz, CO, CO2, CHs, C2H2, CoHa, C2Hs, H20, NH3, H2S
y S. Ademas, con el objetivo de simplificar la simulacion, el char y los alquitranes se
definen como compuestos convencionales, asumiendo que estan formados Unicamente
por carbono soélido y naftaleno (C1oHs), respectivamente [3]. El naftaleno se selecciona
como compuesto representativo de todos los alquitranes debido a que esta presente en una

elevada proporcion y, ademas, es dificil de eliminar [9].

Para el calculo de las propiedades termodinamicas se emplea el modelo basado en la
ecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave con modificaciones de Boston-Mathias
(RKS-BM). Este modelo es el recomendado para mezclas formadas por hidrocarburos y

gases ligeros como CO3, H2S y H2 [7,10].
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Tabla 4.2. Analisis inmediato y elemental del chopo [8].

Analisis inmediato % p/p en base seca
Materia volatil 84,81
Carbono fijo 12,49
Cenizas 2,70
Andlisis elemental % p/p en base seca
C 50,18
H 6,06
0 40,44
N 0,60
S 0,02
Cenizas 2,70

4.3.2 Especificacion de bloques de operacion

En la Figura 4.2 se muestra el diagrama de simulacion del sistema. Con el objetivo
de facilitar su descripcion, el sistema de gasificacion se ha dividido en las siguientes
secciones: secado de la biomasa, gasificacion y reformado de alquitranes y

acondicionamiento del gas de sintesis.

i) Seccion de secado de la biomasa

La biomasa (50 % de humedad) entra a la planta a 25 °C y 1,8 bar y se introduce en
la unidad de secado. A efectos de simulacion, dicha unidad se ha modelado mediante un
reactor RStoic, donde parte de la humedad contenida en la biomasa (solido no
convencional) es transformada en agua pura (compuesto convencional). Para controlar la
cantidad de agua eliminada de la biomasa se ha empleado un bloque de calculo donde se
especifica, mediante lenguaje de programacion Fortran®, la humedad que debe presentar
la biomasa a la salida de la unidad de secado (en este caso, un 12 %). Debido a que el
bloque RStoic solo presenta una corriente de salida, es necesario emplear un bloque
separador (Flash2) para separar el agua de la biomasa [11]. Ambos bloques se especifican
como isobéricos y adiabaticos. Se obtiene una corriente de biomasa seca (184 °C y 1,8

bar) que se envia a la seccion de gasificacion.
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ii)  Gasificacion y reformado de alquitranes

Para modelar en Aspen Plus® el gasificador indirecto empleado en este proceso, es
necesario emplear tres bloques: dos para el gasificador propiamente dicho y uno para la
camara de combustidn de char. Los dos bloques que simulan el gasificador son un reactor
RYield y un reactor RGibbs. En primer lugar, la biomasa seca entra en el bloque RYield,
el cual modela la descomposicion de la biomasa en sus elementos constituyentes:
carbono, hidrégeno, oxigeno, nitrogeno, azufre y cenizas. Para ello, se especifica la
cantidad formada de dichos componentes de acuerdo con el analisis elemental de la
biomasa. Este bloque se especifica como isotérmico e isobarico. A continuacion, la
corriente de salida del bloque anterior se introduce en un reactor de equilibrio RGibbs,
donde los componentes formados reaccionan con vapor produciendo el gas de sintesis y
el char. Este tipo de bloque emplea el modelo de minimizacion de la energia libre de
Gibbs para calcular la composicion de la corriente de salida. Sin embargo, la gasificacion
de biomasa no llega a alcanzar el equilibrio quimico, por lo que se modifica el bloque
RGibbs implementando un conjunto de correlaciones basadas en resultados
experimentales bibliograficos [4,12] para controlar la composicion del gas de sintesis a
la salida del gasificador. Las correlaciones empleadas se muestran en las Ecuaciones 4.1-
4.9, donde y; es la fraccion mésica en base seca del componente i, m; es el caudal masico
del componente i y T es la temperatura en °F. Estas correlaciones se introducen en Aspen

Plus® mediante lenguaje de programacion Fortran®.

Y, = 1,8930-1075-T? - 2,6448:102-T + 17,9960 Ec. 4.1
Yeo = 2:8792-10°°-T% - 1,0290-10°7" T + 133,4600 Ec.42
Yeo, = -1,4927-10°-T2 + 3,7889-102-T - 9,5251 Ec. 4.3
Yeu, = -1,6167-10°-T2 + 4,4179-10-T - 13,8200 Ec. 4.4
Yeu, = -1,5610-10°-T2 +5,4499-10°-T - 4,3114 Ec.45
Yoo, = -1,9868-10°-T2 + 5,8435-10°-T - 38,2580 Ec. 4.6
Ye,u, = 3,0640-10°-T2 - 1,1667-1072-T + 11,1140 Ec. 47
Dalquitranes _ 6 3527-1022-T% - 1,9759-10°5-T + 4,5494-107 Ec. 48

Mpiomasa seca
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—Mehar —_31178-10%-T? - 3,0212-10*-T + 7,5503-10™" Ec. 4.9

Mpjomasa seca

El gas de sintesis formado se introduce en un ciclén para separar el gas de las
particulas del lecho y el char. Debido a que no se conoce su distribucién de tamafio de
particula, este equipo es simulado en Aspen Plus® mediante un bloque separador (bloque
Sep) en lugar de con un bloque ciclén (blogue Cyclone). La corriente de char obtenida se
introduce junto con un 15 % de exceso de aire en la camara de combustion, la cual se
modela mediante un bloque RGibbs. Para simplificar la simulacion, el material de lecho
que circula entre el gasificador y la camara de combustion suministrando el calor

necesario para la gasificacion es modelado mediante una corriente de calor [4,13].

A la salida del ciclon, el gas de sintesis pasa a un proceso de reformado, donde los
alquitranes e hidrocarburos ligeros se transforman en CO y H,. Ademas, en este reactor
se produce la descomposicién de parte de amoniaco (70 %) a N2 y Hz [3]. Esta unidad se
modela mediante un bloque RGibbs. En este caso, el equilibrio quimico se restringe
mediante la implementacion de las reacciones que tienen lugar en el proceso y sus
conversiones [3]. Las reacciones y sus correspondientes conversiones a CO e Ha (y) se
muestran en las Ecuaciones 4.10 a 4.14. La corriente de gas de sintesis resultante se envia

a la secciodn de acondicionamiento.

CH4+H,0—-CO+3H, 1=20% Ec. 4.10
C,H4 +2H,0—-2CO +5H, %=90% Ec. 4.11
C,H, +2H,0—-2CO+4H, y=50% Ec. 4.12
C,H, +2H,0—-2CO +3H, 1=50 % Ec. 4.13
Alquitranes (C,,Hg) + 10H,0—10CO + 14H, =95 % Ec.4.14

iii)  Acondicionamiento del gas de sintesis

En esta seccion, en primer lugar el gas de sintesis es enfriado en un cambiador de
calor en el que se genera vapor de proceso. Este cambiador se modela mediante un bloque
HeatX, especificando la pérdida de carga del cambiador y la temperatura de salida del gas
de sintesis. A continuacion, se eliminan el NHz, parte de los gases 4cidos (H2S y CO2) y

los alquitranes residuales del gas de sintesis mediante lavado con agua en un scrubber, el
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cual es simulado mediante un bloque separador Flash2. En este bloque se produce la
condensacion de los alquitranes residuales y la absorcion de los compuestos gaseosos
NHs, H>S y CO> en el agua siguiendo una serie de reacciones electroliticas (Ecuaciones
4.15-4.21). Por ello, se selecciona un modelo termodindmico diferente al del sistema
global, el modelo ELECNRTL [10]. Con este modelo, el software Aspen Plus® predice

la cantidad de cada componente que es absorbido en el agua en base a equilibrio quimico.

NH; + H,0 < OH + NHj Ec. 4.15
H,S + H,0 « H;0" + HS Ec. 4.16
CO, +2H,0 — H;0" + HCO; Ec.4.17
NH; + HCO; < H,0 + NH,COO" Ec. 4.18
HCO; + H,0 — H;0" + CO¥ Ec. 4.19

HS +H,0 « H;0" +$* Ec. 4.20

2H,0 « H;0" + OH" Ec. 4.21

A la salida del scrubber, se comprime el gas de sintesis en un compresor de tres
etapas con refrigeracion intermedia, el cual se ha modelado con un bloque de compresion
multietapa (MCompr). Este blogue se especifica con unas eficiencias isoentrépica y
mecanica del 80 % y 95 %, respectivamente [13], y una temperatura de refrigeracion entre
etapas de 50 °C. La presion de operacion que se especifica en el compresor depende de la
aplicacion final que se le dé al gas de sintesis. Finalmente, se elimina el H2S restante
contenido en el gas de sintesis mediante el proceso LO-CAT®. A efectos de simulacion,
esta unidad se modela con tres bloques: un bloque separador (Sep), donde se separa el
H>S del gas de sintesis, un bloque RStoic, en el que se introduce una corriente de aire y el
H>S se oxida a azufre elemental, y finalmente otro blogue Sep, donde se separa el azufre

solido de la corriente gaseosa resultante.

En la Tabla 4.3 se resumen los principales bloques empleados en la simulacion del
proceso global de gasificacion y se muestran las condiciones de operacion de cada uno

de ellos.
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Tabla 4.3. Resumen de los principales bloques de operacion y sus condiciones de operacion.

Unidad de operacién Blogue de Aspen Plus® Condiciones de operacion
Unidad de secado RStoic + Flash2 P=18bar;Q=0
Gasificador RYield AT=0; AP=0
RGibbs T =870°C; AP=0,2 bar
Camara de combustion RGibbs T =957 °C; AP=0,2 bar
Reformador de alquitranes RGibbs Q=0; AP=0,2 bar
Scrubber Flash2 Q=0; AP=0,2 bar
Compresor multietapa MCompr Etapas = 3; Pdescarga = 20-30 bar;

TNisoentrépica = 0,80; Tmecanica = 0,95
Unidad LO-CAT® Sep + RStoic T =48 °C; AP=0,2 bar

La Tabla 4.4 muestra los resultados obtenidos (composicion, caudal, temperatura y
presidn) para las corrientes principales del proceso de gasificacion. Los nombres de
corriente se corresponden con los de la Figura 4.2. Los resultados mostrados en la tabla
son los obtenidos en la simulacién del sistema para las condiciones de produccién de
electricidad mediante gasificacion integrada en ciclo combinado (Capitulo 5). Estos
resultados pueden variar ligeramente en funcion del sistema final que se analice debido a

la integracion de las corrientes del proceso.

Tabla 4.4. Resultados de la simulacion del proceso de gasificacion de biomasa.

Nombre corriente W-BIOM FG-DRY DBIOM ELEMENT STEAM RSYNGAS
Presién (bar) 1,80 1,80 1,80 1,80 1,80 1,60
Temperatura (°C) 25,00 184,10 184,10 870,00 195,80 870,00
Fraccién de vapor - 1 - 1 1 1
Flujo total (kg-s™) 46,30 90,82 26,30 26,30 9,26 35,56
Flujo componente (kg-s™)
02 0 2,01 0 9,36 0 0
N2 0 50,81 0 1,40-10*1 0 0
H20 0 21,95 0 3,16 9,26 14,19
Ha 0 0 0 1,403 0 5,645-101
CO 0 0 0 0 8,479
CO; 0 16,05 0 0 4,04
NO: 0 5,42-10° 0 0 0
H2S 0 0 0 0 7,38-103
NHs 0 0 0 0 1,70-10?
CHa 0 0 0 0 1,77
C2H> 0 0 0 0 7,62-102
CzH4 0 0 0 0 8,75-101
C2Hs 0 0 0 0 6,30-107
Alquitranes 0 0 0 0 3,22:101
C (Char) 0 0 0 11,62 0 4,381
S 0 0 0 6,94-103 0 0
Biomasa 46,30 0 26,30 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 6,25-10  6,25-10?
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Tabla 4.4. Resultados de la simulacion del proceso de gasificacion de biomasa (continuacién).

Nombre corriente ASH CHAR FLUEGAS AIR SYNGAS1 SYNGAS2
Presion, bar 1,60 1,60 1,40 1,00 1,60 1,40
Temperatura, °C 870,00 870,00 950,6 25,00 870,00 765,90
Fraccién de vapor - - 1 1 1 1
Flujo total, kg-s* 6,25-101 4,60 70,83 66,23 30,34 30,34
Flujo componente, kg-s*
02 0 0 2,01 15,43 0 0
N2 0 0 50,81 50,81 0 9,72-102
H20 0 0 1,963 0 14,19 9,66
H: 0 2,20-101 0 0 3,45-107 1,06
CO 0 0 0 0 8,48 6,14
CO2 0 0 16,05 0 4,04 11,41
NO:2 0 0 542:10% 0 0 0
H2S 0 0 0 0 7,38-10°  7,38:10°%
NH3 0 0 0 0 1,69-101  5,07-102
CHa 0 0 0 0 1,77 1,41
C2H: 0 0 0 0 7,62-10%  3,81-1072
C2H4 0 0 0 0 8,75-101  4,38-101
CaHs 0 0 0 0 6,30-102  6,30-10°3
Alquitranes 0 0 0 0 3,22-101 1,61-107?
C (Char) 0 4,381 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 6,25-101 0 0 0 0 0
Nombre corriente WATER1 HPSTEAM SYNGAS3 WATER WASTEWAT
Presion, bar 97,00 97,00 1,20 1,20 1,00
Temperatura, °C 43,20 534,00 150,00 25,00 60,00
Fraccién de vapor 0 1 1 0 0
Flujo total, kg-s™ 11,77 11,77 30,34 111,34 116,36
Flujo componente, kg-s*
02 0 0 0 0 0
N2 0 0 9,72-10 0 3,89-10°
H20 11,77 11,77 9,66 111,34 116,03
Ha 0 0 1,06 0 6,44-10°
CO 0 0 6,14 0 2,66-102
CO2 0 0 11,41 0 1,27-10%
NO: 0 0 0 0 0
H2S 0 0 7,38-10°3 0 1,40-10*
NHs 0 0 5,07-107 0 4,57-10?
CH4 0 0 1,41 0 6,61-10
C2H2 0 0 3,81-102 0 4,05-103
C2Ha 0 0 4,38-101 0 4,58-10
CaHs 0 0 6,30-10°3 0 8,07-10*
Alquitranes 0 0 1,61-107? 0 1,61-107?
C (Char) 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0
Biomasa 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0
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Tabla 4.4. Resultados de la simulacion del proceso de gasificacion de biomasa (continuacién).

Nombre corriente SYNGAS4 H2S AIR-LC LOCATFG SULPHUR SYNGAS5
Presion, bar 1,00 23,40 1,00 1,00 1,00 23,40
Temperatura, °C 60,00 40,00 25,00 40,00 40,00 40,00
Fraccién de vapor 1 1 1 1 - 1
Flujo total, kg-s* 25,32 7,24.10° 1,75-102 1,79-102  6,81-10° 20,41
Flujo componente, kg-s*
02 0 0 4,08-10°  6,80-10* 0 0
N2 9,72-10? 0 1,34-102% 1,343-107 0 9,72-102
H20 4,98 0 0 3,83-10°° 0 7,27-102
H2 1,06 0 0 0 0 1,06
CO 6,11 0 0 0 0 6,11
CO2 11,28 0 0 0 0 11,28
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 7,24.10°  7,24-10°3 0 0 0 0
NHs 4,98-103 0 0 0 0 4,98-10°°
CHa4 1,35 0 0 0 0 1,35
C2H: 3,41-102 0 0 0 0 3,41-102
C2H4 3,92.10t 0 0 0 0 3,92:101
CaHs 5,49-103 0 0 0 0 5,49-10°3
Alquitranes 1,39-10° 0 0 0 0 1,40-10°
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 6,81-10°3 0
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0

4.3.3 Validacion del modelo de simulacion

Con el objetivo de validar el modelo de simulacion del proceso de gasificacion de
biomasa, se han comparado los resultados obtenidos de composicion del gas de sintesis a
la salida del gasificador con datos procedentes de una planta piloto (proceso SilvaGas®)
publicados en bibliografia. El proceso SilvaGas® fue desarrollado por Battelle Columbus
Laboratory en 1980, empleando un gasificador con una capacidad en torno a
20-25 t-dia! de biomasa [14,15]. La Tabla 4.5 muestra la composicion molar del gas de
sintesis obtenida mediante la simulacién comparada con la correspondiente al proceso
SilvaGas® [14]. En 1992, el proceso SilvaGas® fue vendido a Future Energy Resources
Corporation (FERCO). Después de 2.000 horas de operacion de la planta piloto y en base
a sus resultados, se construy6 una planta de demostracion a escala comercial (200 t-dia*
de biomasa) en Burlington (Vermont). Esta planta estuvo en operacion desde 1999 hasta
2001 y se obtuvieron resultados de composicion y de tasa de produccion similares a los
de la planta piloto [15].
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Tabla 4.5. Comparacion de la composicién molar en base seca del gas de sintesis obtenido mediante
simulacion y de la correspondiente a la planta piloto del proceso SilvaGas®.

Planta piloto, % mol Simulacién, % mol Variacion, %
H. 23,99 23,62 -1,58
CO 42,26 41,78 -1,16
CO; 12,80 12,67 -1,02
CH. 15,37 15,23 -0,98
CoHz 0,40 0,40 0,00
CaHgy 4,35 4,30 -1,15
CaHe 0,29 0,29 0,00
CsHe 0,26 - -
CeHs 0,13 - -
CioHs 0,09 0,35 +288,89
CaaHao 0,06 - -
H2S - 0,02 -
NH3 - 1,34 -

Puede observarse que la diferencia entre los resultados de simulacion y los de la
planta piloto es inferior al 2 % en todos los casos, exceptuando en el naftaleno (C1oHs).
En este Gltimo caso, la variacion observada se asocia a la complejidad de los alquitranes.
Para simplificar la simulacion, se asume que los alquitranes estan formados Unicamente
por naftaleno, cuando en realidad estan formados ademas por otros compuestos como el
benceno (CsHs) y el antraceno (C14H10). Si se compara el sumatorio de estos tres Gltimos
compuestos presentes en los resultados de la planta piloto (0,28 % mol) con el obtenido
mediante simulacion para el naftaleno (0,35 % mol), se observa que presentan el mismo
orden de magnitud y una variacion del 25 %. Atendiendo a estos resultados, puede
concluirse que el modelo de simulacion representa de manera adecuada el gasificador

indirecto de char.
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5.1 Simulacion del sistema de produccion de electricidad mediante
BIGCC

5.1.1 Descripcion del sistema

En la Figura 5.1 se muestra el diagrama de flujo del proceso de produccion de
electricidad mediante gasificacion de biomasa integrada en ciclo combinado (BIGCC).
Se pueden distinguir dos secciones: la de gasificacion y la de generacion de electricidad.
La seccion de gasificacion es la descrita en el Capitulo 4, siendo la presion de trabajo 23,4
bar, que se establece en base al uso final del gas de sintesis, en este caso la produccién de
electricidad mediante un ciclo combinado de turbina de gas y turbina de vapor, y las
pérdidas de carga que se dan a lo largo del proceso. A la salida de la seccion de
gasificacion, el gas de sintesis acondicionado y comprimido se introduce en la seccion de

generacion de electricidad, la cual consiste en un ciclo combinado.

En la seccion de generacion de electricidad, el gas de sintesis se introduce junto con
aire en la turbina de gas a 23,4 bar, donde se quema a aproximadamente a 1.300 °C y se
expande a 1,5 bar, generando 110 MW. A continuacion, los gases de escape de la turbina
de gas (554 °C) se utilizan en una caldera de recuperacion de calor (CRC) con el objetivo
de producir vapor, el cual serd enviado posteriormente a una turbina de vapor de tres
niveles de presion incrementando de esta forma la produccion de electricidad. En la
Figura 5.2 se muestra un esquema de las zonas de la CRC. El agua liquida entra por la
zona de escape de humos (zona menos caliente) y se distinguen tres secciones: el
economizador, donde se calienta el agua hasta una temperatura proxima a la de saturacion,
el evaporador, donde se produce la evaporacion del agua, y el sobrecalentador, donde se
calienta el vapor hasta la temperatura requerida. En este caso de estudio, la CRC presenta
tres niveles de presidn, es decir, se obtiene vapor a tres presiones diferentes: 97 bar (554
°C), 20 bar (473 °C) y 2 bar (196 °C).
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Figura 5.2. Zonas de la caldera de recuperacion de calor.

El vapor generado se envia a la turbina de vapor, generandose 56 MW. Esta turbina
presenta tres niveles de presién, de forma que cada corriente de vapor se introduce en la
zona de la turbina correspondiente a su presion. En primer lugar, el vapor de alta presién
(97 bar) a la salida de la caldera se mezcla con el vapor generado en la seccion de
gasificacion (enfriamiento del gas de sintesis). Una vez mezclados, la corriente se
introduce en la zona de alta presion de la turbina, donde se expande hasta 20 bar y se
extrae de la misma para enviarlo a la zona de recalentamiento de la CRC. Alli se mezcla
con el vapor de media presion procedente del sobrecalentador de presion intermedia. A
continuacion, se introduce en la zona de presion intermedia de la turbina, donde se
expande hasta 2 bar. A la salida de la zona de media presidn, parte del vapor se mezcla

con el vapor de baja presion generado en la CRC. La mezcla resultante se envia al
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gasificador. El resto del vapor extraido de la seccion de media presion de la turbina se
introduce en la zona de baja presion de la misma, expandiéndose hasta 0,1 bar.
Finalmente, a la salida de la zona de baja presion de la turbina, el vapor se condensa y

comprime, enviandose parte del agua a la CRC y otra parte a la seccion de gasificacion.
5.1.2 Simulacion del sistema

En la simulacion de la seccidén de generacion de electricidad, al igual que en la
seccion de gasificacion, se emplea el modelo termodinamico RKS-BM. En la Figura 5.3
se muestra el diagrama de simulacion del caso de estudio. La turbina de gas se modela
mediante tres bloques: un compresor (bloque Compr), una cdmara de combustion (bloque
RStoic) y una turbina (blogue Compr). En primer lugar, se introduce una corriente de aire
a un bloque Compr, donde se incrementa su presion hasta 23,4 bar. Para este bloque se
especifican una eficiencia isoentrdpica del 85 % y una eficiencia mecénica del 97 % [1].
A continuacion, la corriente de aire junto con el gas de sintesis se introduce en un bloque
RStoic, el cual se especifica como adiabatico e isobarico. La temperatura de combustion
de este bloque se fija en 1.288 °C [2]. Para regular dicha temperatura se actta sobre el
caudal de aire de entrada a la turbina. A continuacion, los gases de combustion se
expanden en un blogue Compr hasta 1,5 bar (relacion de compresion: 15,6) [2]. En este
ultimo bloque se especifica una eficiencia isoentropica del 90 % y una eficiencia

mecanica del 98 % [1].

En la Figura 5.4 se muestra en detalle el diagrama de simulacion de la CRC. A efectos
de simulacion, la CRC se modela utilizando un cambiador de calor HeatX para cada una

de las zonas de la caldera, es decir, se emplea un total de doce bloques HeatX.
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Figura 5.4. Diagrama de simulacién de la caldera de recuperacion de calor. En verde se muestran
las corrientes de baja presion, en rojo las de presion intermedia y en azul las de alta presion.
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La temperatura de operacién de cada uno de los bloques HeatX depende de la zona

de la caldera que representan. Para especificar dichas temperaturas, se tienen en cuenta

los siguientes pardmetros caracteristicos de las CRC [3]:

Temperatura del vapor sobrecalentado: viene determinada por la temperatura
de los gases de escape de la turbina de gas. La temperatura de los
sobrecalentadores se supone igual a la temperatura de los gases de escape a la

entrada de estos blogues menos 20 °C.

Approach temperature: es la diferencia entre la temperatura de saturacion del
vapor y la temperatura del agua a la salida del economizador. Los valores
Optimos de este pardmetro se sitdan entre 5y 10 °C. En esta caso de estudio,
se fija un valor de 10 °C. Por lo tanto, la temperatura especificada en los
economizadores de baja, media y alta presion (economizador 3), es igual a la
temperatura de saturacion del vapor a la presion correspondiente menos 10 °C.
Los economizadores de alta presion 1 y 2 (Figura 5.2) representan un
precalentamiento del agua de alta presion. Para estos bloques, se especifica
una temperatura igual a la de los gases de escape a la entrada de los mismos

menos 20 °C.

Pinch point: es la diferencia entre la temperatura de saturacién del vapor y la
temperatura de los gases a la entrada del evaporador y suele estar comprendido
entre 5-10 °C. En la simulacidn, los evaporadores se definen especificando la
fraccion de vapor igual a 1 (vapor saturado) y el pinch point se optimiza
variando el caudal de agua que entra en la caldera.

La turbina de vapor se modela utilizando tres bloques Compr, uno para cada nivel de

presion. Cada uno de dichos bloques se especifica con la presion hasta la que se expande

el vapor, es decir, 20 bar para el bloque de alta presion, 2 bar para el de media 'y 0,1 bar

para el de baja. En todos los casos, se suponen unas eficiencias isoentrdpica y mecanica

del 90 y 94 %, respectivamente.

Finalmente, el condensador del vapor a la salida de la turbina se modela mediante un

bloque cambiador de calor HeatX, en el que se especifica una fraccion de vapor a la salida

del equipo igual a cero (liquido saturado). Las condiciones de operacién del agua de
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refrigeracion empleada en el condensador son 30 °C y 2 bar a la entrada del equipo y 40

°Cy 1,2 bar a la salida.

La Tabla 5.1 resume los principales bloques de simulacion empleados en la seccion

de generacion de electricidad, asi como las condiciones de operacion especificadas en

cada uno de ellos.

Tabla 5.1. Resumen de los principales blogues y condiciones de operacién del proceso de
gasificacion de biomasa integrada en ciclo combinado.

Unidad de operacién

Turbina de gas
Compresor
Camara de combustion
Turbina

Caldera de recuperacién de calor
Economizador alta presion 1
Economizador baja presion
Evaporador baja presion
Economizador alta presion 2
Economizador presion intermedia
Sobrecalentador baja presion
Evaporador presion intermedia
Sobrecalentador presion intermedia
Economizador alta presion 3
Evaporador alta presion
Recalentador presion intermedia
Sobrecalentador alta presion

Turbina de vapor
Zona alta presion
Zona presion intermedia
Zona baja presién

Condensador

Bloque de
Aspen Plus®

Compr
RStoic

Compr

HeatX
HeatX
Heat X
HeatX
HeatX
HeatX
HeatX
HeatX
HeatX
HeatX
HeatX
HeatX

Compr
Compr
Compr
HeatX

Condiciones de operacion

Nisoentrop= 0,85; Mmec = 0,97; Pdescarga = 23,4 bar
Q=0;AP=0
Nisoentrop = 0,905 Mmec = 0,98; Pdescarga = 1,5 bar

Theor, out = 100 °C; P = 97 bar
Theo, out = 110 °C; P = 2 bar
Fraccion vapor = 1; P =2 bar
Theor, out = 190 °C; P = 97 bar
Theor, out =202 °C; P = 20 bar
Theov, out = 196 °C; P = 2 bar
Fraccion vapor = 1; P = 20 bar
Thzov, out = 251 °C; P = 20 bar
Theor, out =299 °C; P = 97 bar
Fraccion vapor = 1; P = 97 bar
Thzov, out = 473 °C; P = 20 bar
Thzov, out = 534 °C; P = 97 bar

Nisoentrop = 0,90; Mmec = 0,94 Pyescarga = 20 bar
Nisoentrop = 0,90; Mmec = 0,94; Pescarga = 2 bar
Nisoentrop = 0,90; Mmec = 0,94; Pdescarga = 0,1 bar
Fraccion vapor = 0; P = 0,1 bar

Con el proceso de produccion de electricidad descrito, se obtienen 1,67 MWh

(electricidad neta) por tonelada de biomasa seca alimentada. Los resultados obtenidos en

la simulacién se detallan en el Anexo A.1.
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5.2 Analisis exergético

5.2.1 Introduccién al caso de estudio

El principal objetivo de este analisis es evaluar la eficiencia del proceso y determinar
en qué partes del mismo se producen las principales pérdidas exergeéticas. Para ello, se
realiza tanto el andlisis exergeético global del sistema como el anélisis de los principales
bloques del proceso. La Figura 5.5 muestra el diagrama del sistema considerado en el
analisis exergético. El proceso se divide en tres secciones: gasificacion de biomasa y
reformado de alquitranes (Seccion GB), acondicionamiento del gas de sintesis (Seccion

AGS) y produccién de electricidad (Seccion PE).

Para realizar el analisis exergético, en primer lugar se calcula la exergia asociada a
cada una de las corrientes del proceso. Dado que el proceso de produccion de electricidad
mediante BIGCC es un sistema en reposo con respecto al ambiente, la exergia de cada
corriente (E) solo depende de las exergias fisica (EF) y quimica (E?), las cuales se
calculan empleando la metodologia explicada en el Capitulo 3. Se han tomado como
temperatura y presion de referencia 25 °C y 1 atm, respectivamente. Los datos necesarios
(composiciones, entropias, entalpias, etc.) para el calculo de las exergias quimica y fisica
de cada una de las corrientes del proceso se obtienen de la simulacion del proceso en
Aspen Plus®. En la Tabla 5.2 se muestran los valores de exergia para cada una de las
corrientes de proceso. En dicha tabla, la exergia asociada a corrientes de trabajo se denota

como Wi.
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Tabla 5.2. Exergias fisica (EF), quimica (E?) y total (E) de las corrientes del proceso de produccion

de electricidad mediante BIGCC.

Corriente
1

2
3
4
5
6
7
8
9

10
11
12
13
14
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32

£" (Mw)
0,00
2,52
475
825,62
28,70
796,92
916,12
43,24
872,87
0,00
3,47
43,24
7,95
3,42:10?
24,23
1,53
0,14
15,80
0,00
0,93
1,55
8,64
0,00
2,88:10
3,98:10°
1,12:10°%
8,64
0,00
121,90
326,64
77,92
11,57

£2 (Mw)
451,82
461,92
4,88
467,10
285,15
181,96
5,45
5,45
0,00
0,29
0,29
5,45
11,52
0,00
286,52
286,52
0,59
6,21
5,56
13,29
277,25
276,31
7,80-10°
7,80-10°
0,13
1,15.10°3
276,14
1,12
1,12
7,97
7,97
7,97

E (MW)
451,82
464,44

9,63

1292,72
313,84
978,88
921,57
48,70
814,52

0,29
3,76
48,70
19,47

3,42-102
310,75
288,04

0,73
22,01
5,56
14,23
278,80
284,95
7,80-10°

3,66-10*

0,13
1,16-10°°
284,78
1,12
123,02
334,61
85,88
19,53

Corriente " (mw) EZ (Mw)

33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52

0,31
0,03
0,32
0,34
35,26
51,06
34,24
50,06
23,34
21,42
1,92
2,82
1,48
0,12
0,12
0,00
0,10
0,11
0,08
0,45

1,31

0,65

0,38

0,38
13,85
20,06
20,06
24,02
24,02
22,04
1,98

2,90
22,04
2,09

2,09

0,46

2,55

2,55

1,90

1,90

E (MW)
1,62
0,68
0,70
0,72
49,11
71,12
54,30
74,08
47,36
43,45
4,01
5,72
23,52
2,21
2,21
0,46
2,65
2,66
1,98
2,35
453
15,35

3,91-10*

133,63
242,86
14,94
23,41
17,27

5,14.103

6,82:10°3
0,50

2,52:102
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5.2.2 Analisis exergético global

Este andlisis tiene el objetivo de evaluar la eficiencia y las principales pérdidas
exergéticas del proceso en global. Para ello se tienen en cuenta los limites del sistema
mostrados en la Figura 5.6. El nimero de corriente respecto a la Figura 5.5 se muestra
entre paréntesis. La corriente “electricidad” se refiere a la electricidad neta producida, es

decir, la total producida menos la consumida por la propia planta.

Limites del sistema

T ESGERORS S - 1
~——————Biomasa (l)—l—> | Electricidad——»
Aire (10) I ] —I—Gases de escape (13)—>
| PRODUCCION DE Ll Cenizas (14—
—Agua (19— ELECTRICIDAD Ll Agua residual (200—>
—  Are 3 —b» MEDIANTE BIGCC L Asufre 25—
Aire (28)4|—> Venteo (26)—»
Agua (48) > jases de escape (32)—>

Figura 5.6. Limites del sistema de produccién de electricidad mediante BIGCC para el andlisis
exergético global.

Para el sistema global, la exergia del combustible esta constituida por las exergias de
las corrientes de entrada al mismo (biomasa, agua y aire), mientras que la exergia del
producto es la electricidad neta producida. Como se coment6 en el Capitulo 3, para
obtener la exergia destruida del sistema global, a la exergia del combustible se le resta la
exergia del producto y la exergia asociada a corrientes residuales del proceso (£, ). En
este caso, la exergia asociada a corrientes residuales esta constituida por las corrientes de

gases de escape, cenizas, venteo, agua residual y azufre.

En la Tabla 5.3 se muestran los resultados del andlisis exergético global. Se observa
que la planta presenta una eficiencia exergética del 31,45 %. En este proceso,
aproximadamente el 57 % de la exergia del combustible suministrado a la planta se pierde
debido a la destruccion de exergia y, ademas, un 11 % se pierde debido a las corrientes

residuales.
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Tabla 5.3. Resultados del analisis exergético global del proceso BIGCC.

Sistema global

Exergia combustible, Ec (MW) 459,25
Exergia producto, Ep (MW) 144,43
Exergia corrientes residuales, Eres,mt (MW) 53,40
Exergia destruida, Ep, (MW) 261,42
Eficiencia exergética, € (%0) 31,45

Para identificar los principales focos de pérdida de exergia se realiza un anélisis de
las secciones en las que se divide la planta (Figura 5.5). Para ello, se calculan las exergias
del combustible, del producto y la asociada a corrientes residuales para cada una de las
secciones. En la Tabla 5.4 se muestran las corrientes que constituyen cada uno de estos

pardmetros exergeéticos en cada seccién del proceso.

Tabla 5.4. Célculo de exergias del combustible (E), del producto (£p) y de corrientes residuales

(Eres,tot) por SeCCién .

Seccion Ec Ep E es .o
GB E; +E; +Ejo + W, Eis E;; +Ey
AGS Eis+ Bz +Ejg + By + Wyt Wy Eigt Eyy Eso + Eas + Exg
8 12
PE Eig + Epy + Egg + Eugg ZWi 'W4'ZW1 +B; + By Es,
P pry

La Tabla 5.5 muestra los resultados obtenidos, incluyendo la eficiencia y la
destruccion exergética de cada una de las secciones. Ademas, con el objetivo de analizar
la influencia de cada una de las secciones, en dicha tabla se incluye el ratio de destruccion
exergética (yp,) y la contribucion a la destruccion exergética (zp,i) asociados a cada
seccidén. Como se explicé en el Capitulo 3, el ratio de destruccidn exergética se define
como la relacién entre la destruccion de exergia en un componente o seccion i y la exergia
de combustible global del proceso, mientras que la contribucion a la destruccion
exergética es la relacion entre la exergia destruida en la seccién i y la exergia total

destruida en el proceso.
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Tabla 5.5. Resultados del analisis exergético por secciones del proceso BIGCC.

Seccion GB  Seccion AGS  Seccion PE

Exergia combustible, Ec (MW) 466,27 332,39 308,38
Exergia producto, Ep (MW) 310,75 306,79 174,67

Exergia corrientes residuales, Em,ﬂ,t (MW) 19,48 14,36 19,53
Exergia destruida, Ep (MW) 136,04 11,24 114,17
Eficiencia exergética, € (%0) 66,65 92,30 56,64

Ratio destruccidn exergética, yo,i (%6) 29,62 2,45 24,86
Contribucidn destruccién exergética, zp,i (%) 52,03 4,30 43,67

La seccion de generacion de electricidad es la que presenta una menor eficiencia
exergeética (56,64 %) en el proceso, seguida de la seccion de gasificacion de biomasa y
reformado de alquitranes (66,65 %). La Figura 5.7 muestra la contribucion a la
destruccion exergética asociada a cada seccion del proceso. Puede observarse que las
secciones de gasificacion y reformado de alquitranes y la de generacion de electricidad
son las que presentan una mayor contribucion, con unos porcentajes del 52 % y 44 %,

respectivamente.

Acondicionamiento
gas de sintesis
4%

Figura 5.7. Contribucion a la destruccion exergética de las diferentes secciones del proceso BIGCC.

5.2.3 Analisis exergético a nivel de componente

En este apartado se realiza el analisis exergético por componentes del proceso con el
objetivo de identificar aquellos que presentan las mayores ineficiencias termodinamicas,
es decir, los que presentan mayores oportunidades de mejora. Para realizar este analisis,
se calculan las exergias del combustible (£.) y del producto (£,) de cada uno de los
componentes de la planta, mediante balances exergéticos de los mismos. Los

110



Capitulo 5

componentes mas comunes (cambiadores de calor, compresores, turbinas, etc.) disponen
de balances exergéticos bien definidos en la bibliografia [4-6], mientras que el resto son
deducidos en base al objetivo o funcion principal del componente en cuestion. En estos
ultimos se incluyen el gasificador, el reformador de alquitranes, el scrubber y la unidad
LO-CAT, cuyas funciones son la produccién de gas de sintesis, el lavado de dicho gas y

la eliminacion de los compuestos de azufre del mismo, respectivamente.

La Tabla 5.6 muestra los balances de cada uno de los componentes. El gasificador y
la camara de combustion se analizan como un Gnico componente, ya que ambos equipos
constituyen el gasificador indirecto empleado en el presente estudio. EI condensador de
la seccién de produccion de electricidad es un componente disipativo, y en este tipo de
componentes la exergia se destruye sin la obtencion de un producto util en si mismo, por
lo que no se puede definir ningun objetivo exergético [7]. Para el analisis de la turbina de
gas, con el objetivo de identificar en qué zona de la misma se produce la mayor parte de
la destruccion exergética, ésta se divide en tres componentes: el compresor, la cAmara de
combustion (CC) y la turbina. De igual forma se procede con la turbina de vapor, la cual

se divide en las zonas de alta (AP), intermedia (IP) y baja presién (BP).

Tabla 5.6. Balances exergéticos de los componentes del proceso BIGCC.

Componente Ec Ep

Unidad de secado E,-E; E,-E,
Gasificador Ey+E;+E -Eg Es+E ),
Reformador de alquitranes EsET 5 E%
Compresor Comp-1 Wy ETI-ETO
Intercambiador 1C-1 Eis-Epg Eg-Ey
Scrubber E6+E 9-Esp E,,
Compresor Comp-2 W2 Eﬁz'Egl
Unidad LO-CAT By tBa-Eos-Eog Ey
Compresor Comp-3 W3 EZ-E;
Turbina de gas

Compresor W, E§9-E§8

CcC E,; Es0-Eso

Turbina Eho-EL, Ws
CRC Esi-Esp EF37 + 1.“:F4o + EF44 - EF33 - EF34 'EF39
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Tabla 5.6. Balances exergéticos de los componentes del proceso BIGCC (continuacion).

Componente Ec Ep

Turbina de vapor

Zona AP E3s-Ex We

Zona IP Bho-El, W,

Zona BP Blp-Ehs W;s
Condensador Componente disipativo: Ep = Eys-Ey6
Bomba B-1 Wy Eyr-Eag
Bomba B-2 Wio E-Ed
Bomba B-3 Wi o8 o
Bomba B-4 Wi, o

En la Tabla 5.7 se muestran los resultados de los balances exergéticos de cada uno
de los componentes, asi como la destruccion de exergia (£p), la eficiencia exergética (¢)

y el ratio de destruccion exergética (yp,i) asociados a cada uno de ellos.

Tabla 5.7. Resultados del andlisis exergético por componentes del proceso BIGCC.

Componente Ec (MW) Ep (MW) Ep (MW) £ (%) yb,i (%0)
Unidad de secado 29,22 12,62 16,60 43,20 3,61
Gasificador 477,80 362,54 115,26 75,88 25,10
Reform. alquitranes 289,62 286,52 3,10 98,93 6,75-101
Compresor Comp-1 4,53 3,47 1,06 76,60 2,31-10*
Intercambiador 1C-1 22,70 21,28 1,42 93,74 3,09-101
Scrubber 279,39 278,80 5,90-101 99,79 1,28-10
Compresor Comp-2 15,35 6,15 9,20 40,07 2,00
Unidad LO-CAT 284,82 284,78 3,92:107 99,99 8,54.10°3
Compresor Comp-3 3,91-10* 2,88-10* 1,03-10* 73,66 2,24-10°
Turbina de gas

Compresor 133,63 121,90 11,73 91,22 2,55

CcC 284,78 211,59 73,19 74,30 15,94

Turbina 248,72 242,86 5,86 97,64 1,28
CRC 66,35 53,56 12,79 80,72 2,78
Turbina de vapor

Zona AP 16,82 14,94 1,88 88,82 4,09-101

Zona IP 26,72 23,41 3,31 87,61 7,21-10

Zona BP 19,94 17,27 2,67 86,61 5,81-10*
Condensador Disipativo 1,36 - 2,97-10
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Tabla 5.7. Resultados del andlisis exergético por componentes del proceso BIGCC
(continuacién).

Componente Ec (MW) Ep (MW) Ep (MW) £ (%) yo,i (%)
Bomba B-1 5,14-10°3 3,76-10°° 1,38-10°° 73,09 3,01-10*
Bomba B-2 6,82:10°° 5,58-1073 1,24-10°° 81,81 2,70-10*
Bomba B-3 5,00-10 3,71-10? 1,29-101 74,23 2,81-107?
Bomba B-4 2,52.107? 2,00-107? 5,20-10° 79,37 1,13-10°

La Figura 5.8 muestra la eficiencia exergética por componente. Las eficiencias mas
bajas de toda la planta las presentan el compresor Comp-2 (40,07 %) y la unidad de secado
(43,20 %). Sin embargo, la destruccion de exergia en ambos equipos es baja (16,60 MW
y 9,20 MW, respectivamente) lo que supone unos ratios de destruccion exergética poco
significativos (2,00 % y 3,61 % de la exergia total del combustible, respectivamente). La
baja eficiencia del equipo Comp-2 se debe a que se trata de un compresor multietapa con
refrigeracion intermedia donde condensa parte de la humedad del gas de sintesis, por lo
que presenta irreversibilidades asociadas a la transferencia de calor, cambio de fase y
pérdida de carga en los cambiadores intermedios. En el caso de la unidad de secado, la
baja eficiencia se debe a las irreversibilidades producidas por la mezcla de la biomasa con

el gas caliente y las asociadas a la evaporacion del agua contenida en la biomasa.

La eficiencia exergética del gasificador es del 75,88 %, valor algo superior al
encontrado por Cohce et al. [8] (aproximadamente 70 %). Esto puede deberse tanto al uso
de una biomasa diferente, con diferente composicién y propiedades, como a las diferentes
condiciones de operacion del gasificador. Ademas, en su disefio se necesita la combustion
de gas natural para cumplir con los requerimientos energéticos de la gasificacion, lo que

supone un peor aprovechamiento de la biomasa.

En la Figura 5.8, también se puede observar que el reformador de alquitranes presenta
una eficiencia exergética proxima al 100 %. Esto se debe a que en la simulacién se ha
supuesto un equipo ideal que esta exento de pérdidas de calor. Lo mismo ocurre con el
Scrubber y la Unidad LO-CAT, es decir, sus eficiencias son practicamente del 100 %. En
el primero se ha supuesto que las reacciones electroliticas alcanzan el equilibrio quimico,
mientras que en el segundo se ha asumido una eliminacion de H2S del 100 %. La
eficiencia del resto de componentes de la planta BIGCC se encuentra dentro de los rangos
de valores habituales [5].
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Eficiencia exergética, £

Figura 5.8. Eficiencia exergética por componente del proceso BIGCC.

Con el objetivo de identificar los componentes que mas influyen en la destruccion de
exergia, la Figura 5.9 muestra la contribucion de cada uno de los equipos a la destruccién

exergética total.
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Figura 5.9. Contribucion a la destruccién exergética por componente del proceso BIGCC.

Se puede apreciar que el equipo que domina la destruccion exergética es el
gasificador, con un porcentaje del 44 %, lo que supone que se destruye en esta etapa un
25 % de la exergia del combustible. Esto se debe principalmente a las irreversibilidades

asociadas a las reacciones quimicas que se dan en el proceso de gasificacion. La camara
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de combustion de la turbina de gas también presenta una contribucion significativa a la
destruccidon exergética (28 %), lo que equivale a un 16 % de la exergia del combustible.
El resto de componentes presenta una contribucion a la destruccion exergética menor del
7 %.

Dados estos resultados, el componente con mayores oportunidades de mejora es el
gasificador. Posibles medidas para reducir la destruccion de exergia en este equipo y
aumentar la eficiencia exergética de la planta incluyen la reduccion de la temperatura de

operacion, la optimizacion de la presion de operacion y el uso de catalizadores.

5.3 Evaluacién ambiental

5.3.1 Objetivosy alcance

El principal objetivo de este estudio es evaluar el comportamiento ambiental y
energético de este sistema de produccion de electricidad con una perspectiva de ciclo de
vida. Ademas, se realiza la comparacion de su perfil ambiental con el asociado al mix de

generacion de electricidad espafiol.

La unidad funcional (UF) seleccionada es 1 MWh de electricidad neta producida. La
Figura 5.10 muestra los limites del sistema establecidos para el estudio. Se definen los
siguiente subsistemas: produccién y transporte de chopo (SS0), pre-tratamiento,
gasificacion de biomasa y reformado de alquitranes (SS1), limpieza del gas de sintesis y
compresion (SS2), suministro de agua de refrigeracion (SS3) y generacién de electricidad
(SS4). Para realizar el analisis se sigue una perspectiva “de la cuna a la puerta” (cradle to
gate), es decir, se tiene en cuenta desde el cultivo de la biomasa hasta la produccién de
electricidad. En este estudio no se tienen en cuenta los bienes de capital, tales como
maquinaria, edificios, equipos, etc. Los subsistemas SS1-SS4 constituyen la planta
BIGCC. En la Figura 5.10 se observa que el unico producto obtenido mediante BIGCC

es la electricidad, considerandose a efectos de ACV como un sistema unifuncional.
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LIMITES DEL SISTEMA

4 ) . A
( \
Productos Material ) Emisiones
Fertilizantes  quimicos ~ Diésel del lecho Catalizador  Ajre Alre al aire
T P
, ——> SS0 o o an . SS2
€0 o Chopo | | Pre-tratamiento, gasificacion | Gas de sintesis L. L.
Produccion del chopo y » » Limpieza gas de sintesisy ——
Terreno —| de chopo y reformado de >
transporte q compresion
alquitranes
Gas de
¢ L ¢ sintesis
Emisiones Cenizas Catalizador Emisiones Azufre Agua
al aire | usado al aire residual
\\ /
Y - 4
Agua Agua de Vapor Vapor

,  refrigeracion alta P v baja P
SS3 S84
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Figura 5.10. Diagrama simplificado del sistema BIGCC para el estudio de ACV.

5.3.2 Adquisicion de datos

Un estudio de ACV requiere la cuantificacion de las entradas y salidas mas relevantes
del sistema a lo largo de todo su ciclo de vida. Los principales datos de inventario del
sistema BIGCC se obtienen de la simulacion del proceso en Aspen Plus® detallada en el
Capitulo 4 (gasificacién) y en el Apartado 5.1 (producciéon de electricidad). Los
principales datos de inventario se muestran en la Tabla 5.8. En esta tabla, la entrada
“chopo” engloba el inventario del cultivo de acuerdo a los requerimientos mostrados en
el Capitulo 4 (Tabla 4.1) [9,10]. Se asume una distancia de transporte en camién de la
biomasa de 80 km [11]. Los datos de procesos de fondo se toman de la base de datos
ecoinvent® [12], ya que es una base de datos consolidada en el ambito del ACV. Estos
datos incluyen la gestion de residuos [13] y la produccion de compuestos quimicos [14]

y energéticos [15].
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Tabla 5.8. Principales datos de inventario para la produccién de electricidad a partir de
gasificacion de chopo (UF: 1 MWh).

ENTRADAS SALIDAS
Desde la tecnosfera Productos

Chopo (de SS0 a SS1) 1.191,78 kg Electricidad 1,00 MWh

Transporte del chopo (SS0) 95,34 t-km Residuos a tratamiento

Oxido de magnesio (SS1) 2,27-10% kg Cenizas a vertedero (SS1) 16,09 kg

Olivino (SS1) 17,64 kg Catalizador a vertedero (SS1) 1,95-10 kg

Catalizador reformado (SS1) 1,95-10" kg Azufre a vertedero (SS1) 1,75-10 kg

Agua (SS3) 52,87 kg Agua a planta de tratamiento (SS2) 129,18 kg

Agua (SS4) 238,35 kg Emisiones al aire

Desde la naturaleza 0, (SS1) 51,80 kg

Aire (SS1) 1.704,97 kg N (SS1) 1.307,85 kg

Aire (SS2) 4,51-10" kg H,O (SS1) 565,16 kg

Aire (SS4) 6.485,79 kg CO; (SS1) 413,21 kg
NO; (SS1) 1,40-10° kg
0, (SS2) 1,75-10% kg
N (SS2) 3,46-10 kg
H.0 (SS2) 9,85-102 kg
H-0 (SS3) 1.180,26 kg
02 (SS4) 1.028,04 kg
N2 (SS4) 4.977,64 kg
H,0 (SS4) 337,20 kg
CO; (SS4) 667,87 kg
NO; (SS4) 3,46-10 kg

Emisiones al agua

Agua residual (SS3) 172,61 kg

5.3.3 Caracterizacién ambiental del sistema BIGCC

Como se comentd en el Capitulo 3, en la fase de evaluacion del impacto del ciclo de
vida se asocian los datos de inventario con un conjunto de categorias de impacto
ambiental seleccionadas con el objetivo de evaluar el desempefio ambiental del sistema
[16,17]. EI método de evaluacion del impacto del ciclo de vida empleado en el presente
estudio es el CML [18]. De las categorias de impacto ambiental incluidas en este método,
se consideran las siguientes: agotamiento de recursos abidticos (ARA), calentamiento
global (CG), agotamiento de la capa de ozono (ACO), formacion de oxidantes
fotoquimicos (FOF), competicion por el terreno (CT), acidificacion (Ac) y eutrofizacién

(Eu). Ademas de estas categorias de impacto, también se evalian la demanda energética
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acumulada no renovable (DEAx) y la demanda energética acumulada total (DEA) [19].
La implementacion computacional del inventario se realiza en el software SimaPro 8 [20].
Los resultados de caracterizacién ambiental del sistema BIGCC se muestran en la Tabla
5.9.

Tabla 5.9. Resultados de la caracterizacion ambiental del sistema BIGCC (UF: 1 MWh de
electricidad).

Categoria de impacto Electricidad
ARA (kg Sb eq) 2,82-10
CG (kg CO €eq) 15,90

ACO (kg CFC-11 eq) 5,41-10°

FOF (kg CoH4 €q) 1,73-10?
CT (m?a) 441,08

Ac (kg SO; eq) 4,37-101

Eu (kg PO+* eq) 1,06-10
DEA. (MJ) 647,69

DEA: (MJ) 22.106,60

La Figura 5.11 muestra la contribucion de cada subsistema a las categorias de
impacto seleccionadas. Puede observarse que el subsistema de produccion y transporte
de biomasa domina la categoria de impacto CT, con un porcentaje superior al 99 %.
Ademas, dicho subsistema es el que méas contribuye a las categorias de ARA, ACO, Ac,
Eu, DEAn y DEA;, con porcentajes de contribucion que varian desde el 49 % para la Eu
hasta el 99 % para el ACO. El SSO también presenta una elevada contribucion a la FOF
(41 %), aunque esta categoria se encuentra dominada por el subsistema de generacion de
electricidad (SS4), con un porcentaje del 57 %. EI SS4 también es el subsistema que
presenta mayor impacto desfavorable en la categoria CG. Ademas, dicho subsistema
presenta contribuciones significativas a Eu (43 %) y Ac (40 %). El subsistema de pre-
tratamiento, gasificacion de biomasa y reformado de alquitranes (SS1) influye
significativamente en la categoria de CG. Un aspecto importante a sefialar para esta
categoria es que el subsistema SS0 genera un impacto favorable debido a la fijacién de
COzdurante el crecimiento de la biomasa, lo que se observa como un porcentaje negativo
en la Figura 5.11. Sin embargo, el sistema de produccion de electricidad basado en
gasificacion de chopo no es un sistema libre de emisiones de GEI ya que, como se puede
observar en la Tabla 5.9, el valor neto de CG es positivo (15,90 kg CO2 eq). El impacto

favorable del SSO en la categoria CG asi como el valor neto final positivo de dicha
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categoria de impacto esta en consonancia con otros estudios similares [21,22]. El resto de

subsistemas (SS2 y SS3) presentan porcentajes de contribucion inferiores al 2 %.

100% - — —_—
N l
60% |
40% |
20%
0% T T T T v T v
-20%
-40%
-60%
ARA G ACO FOF cT Ac Eu DEAnr DEAt
1SS0 (produccién y transporte de chopo) 551 (pre-tratamiento, gasificacion de chopo y reformado alquitranes)
552 (limpieza gas de sintesis y compresién) 1§53 (suministro agua de refrigeracion)

1 554 (generacion de electricidad)

Figura 5.11. Contribucion de los subsistemas a los impactos ambientales del sistema BIGCC.

La aplicacion de la metodologia de ACV no solo permite identificar los subsistemas
gue mas contribuyen a los impactos generados por el sistema, sino que también permite

estudiar cuales son los procesos especificos que generan estos impactos (Figura 5.12).

100% —_— — —
"B B B
60% .

-

20%

0% -

-20%

-40%

-60%
ARA CcG ACO FOF CT Ac Eu DEAnr DEAt

HProduccion de chopo (SS0) = Transporte de chopo (SS0) ® Emisiones al aire (S§51) “ Emisiones al aire (SS4) “Resto de procesos
Figura 5.12. Contribucion de los procesos a los impactos ambientales del sistema BIGCC.

En la Figura 5.12 puede observarse que el proceso de produccién del chopo es el
responsable de la contribucion del subsistema SSO a CT. Esto es debido al terreno

necesario para su plantacion. Ademas, es el principal responsable de la elevada
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contribucion del SSO a las categorias de ARA, ACO, FOF, Ac, Eu, DEA y DEA:. Para
la categoria Eu la elevada influencia del proceso de produccion de biomasa se debe
principalmente a la produccion de fertilizantes nitrogenados y fosfatados usados en la
etapa de cultivo, los cuales estan incluidos en el subsistema SSO de acuerdo a los
requerimientos mostrados en el Capitulo 4 (Tabla 4.1). Ademas, el uso de estos
fertilizantes junto con la combustion del diesel en los tractores son los responsables de la
influencia del proceso de produccion de biomasa en el resto de impactos mencionados.
El proceso de transporte del chopo a la planta de procesado (SSO) presenta una
contribucion significativa en las categorias ARA, ACO y DEA«:, debido al uso de diésel

en los camiones.

Las emisiones al aire de los subsistemas SS1 (pre-tratamiento, gasificacion de chopo
y reformado de alquitranes) y SS4 (generacion de electricidad) son las principales
responsables del CG. Ademas, las emisiones al aire del SS4 son las responsables de la
elevada contribucién de dicho subsistema a las categorias FOF, Ac y Eu, debido
principalmente a las emisiones directas de NOx. EI resto de procesos presentan

porcentajes de contribucion inferiores al 9 %.

Finalmente, se calcula el balance energético de ciclo de vida como la diferencia entre
la salida energética y el indicador DEAy. Se usa este indicador con el objetivo de
penalizar los sistemas basados en materias primas no renovables [11,22,23]. En base a la
electricidad neta producida (3.600 MJ) y al resultado de DEA\ mostrado en la Tabla 5.9
(647,69 MJ), se obtiene un balance energético de ciclo de vida de +2.952,31 MJ, lo que
indica que la energia producida es claramente superior a la energia no renovable requerida
en el proceso. Desde una perspectiva de ciclo de vida, el valor positivo del balance
energético sugiere un comportamiento prometedor del sistema de produccion de

electricidad basado en gasificacion de biomasa integrada en ciclo combinado.
5.3.4 Comparacion frente a electricidad convencional

En este apartado, se comparan los perfiles ambientales de la electricidad producida a
partir de gasificacion de chopo y de la electricidad convencional. En el presente estudio
se toma como electricidad convencional la producida de acuerdo al mix eléctrico espafiol
[24]. La Figura 5.13 muestra el porcentaje de contribucion de las diferentes tecnologias

de generacion eléctrica a la cobertura de la demanda en Espafia.
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i Cogeneracién (no renovable)

Figura 5.13. Cobertura de la demanda de energia eléctrica en Espafia en el afio 2013.

Los principales datos de inventario del sistema de electricidad convencional se
adaptan de la base de datos ecoinvent® [15] teniendo en cuenta la contribucion de las
diferentes tecnologias de generacion eléctrica a la cobertura de la demanda en Espafia. En
la Tabla 5.10 se presentan los resultados de caracterizacion ambiental de la electricidad

convencional.

Tabla 5.10. Resultados de la caracterizacion ambiental de la electricidad convencional (UF: 1 MWh
de electricidad).

Categoria de impacto Electricidad
ARA (kg Sb eq) 2,25
CG (kg CO; eq) 285,63
ACO (kg CFC-11 eq) 2,01-10°
FOF (kg CoH4 eq) 6,97-10
CT (m?a) 6,87
Ac (kg SO, eq) 1,81
Eu (kg PO+* eq) 3,31-101
DEA. (MJ) 6.540,64
DEA: (MJ) 8.507,91

La Figura 5.14 muestra la comparacion ambiental de la electricidad producida a partir
de gasificacion de chopo y la convencional. Se observa que la electricidad basada en
gasificaciéon de biomasa presenta mejores resultados que la convencional en la mayoria
de las categorias de impacto estudiadas. Sin embargo, presenta peor comportamiento en
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términos de CT y DEA:. Esto se asocia a la elevada demanda de chopo como materia

prima energética, con la correspondiente necesidad de terreno.
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W Electricidad BIGCC ™ Electricidad convencional

Figura 5.14. Comparacidon de los impactos ambientales asociados a la electricidad basada en
gasificacion y a la convencional.

En base al balance energético de ciclo de vida, la electricidad BIGCC muestra mejor
comportamiento que la convencional ya que esta ultima presenta un balance negativo
(-2.940,64 MJ) frente al balance favorable de la electricidad BIGCC (+2.952,31 MJ).
Ademaés del balance energético, ambos productos se comparan en términos de eficiencia
energética de ciclo de vida e indice de renovabilidad. A diferencia de los balances
energéticos de ciclo de vida, las eficiencias se calculan en base a la demanda energética
acumulada tanto no renovable como renovable (DEAy) [23]. Para la electricidad BIGCC,
en base a la energia neta producida (3.600 MJ) y el indicador DEA: (22.106,60 MJ), se
obtiene una eficiencia energética del ciclo de vida del 16 %. Para la electricidad
convencional, teniendo en cuenta que la energia neta producida es idéntica al caso BIGCC
y que la DEA: es 8.507,91 MJ, se obtiene una eficiencia del 42 %. Esta diferencia en la
eficiencia energética de ciclo de vida entre ambos productos se debe a que el chopo
utilizado como materia prima estd incluido como una entrada de energia al sistema
BIGCC. La alta demanda de chopo en este sistema da lugar a una elevada demanda de
energia acumulada total y, por consiguiente, a una baja eficiencia energética en
comparacion con la de la electricidad convencional.
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Finalmente, teniendo en cuenta las demandas energéticas acumuladas no renovable
(DEAx) y total (DEAY), se calcula el indice de renovabilidad de ambos sistemas como la
relacién entre la demanda de energia renovable (DEA: menos DEAy) y la demanda
energética total [25]. En base a este indice, la electricidad producida mediante
gasificacion de chopo integrada en ciclo combinado presenta mejores resultados que la

electricidad convencional (97 % frente al 23 %).

Segun los resultados obtenidos, el sistema de produccion de electricidad a partir de
gasificacion de chopo integrada en ciclo combinado puede considerarse una tecnologia
prometedora desde una perspectiva ambiental y energética de ciclo de vida. Esta
electricidad presenta mejores resultados que la electricidad convencional en la mayoria
de categorias de impacto estudiadas. Esto sugiere que la introduccidon de dicha tecnologia
en el sistema de produccién de electricidad podria mejorar el desempefio ambiental del
sistema energético futuro. Sin embargo, debido a la baja eficiencia energética de ciclo de
vida del sistema, deberian plantearse acciones de mejora centradas en la minimizacién de

la demanda de biomasa y en la mejora de su cultivo y recoleccion.

5.4 Analisis econdmico

5.4.1 Objetivos

En este apartado se evalla desde un punto de vista econdmico el sistema de
produccién de electricidad basado en gasificacion de chopo (BIGCC). Se calcula el coste
de adquisicién de los equipos, el coste total de la inversion y los costes fijos y variables
con el objetivo de estimar el coste de produccion de la electricidad producida. Ademas,
éste se compara con el coste de produccion de la electricidad generada de manera

convencional para determinar su competitividad economica.

5.4.2 Estimacion del coste de adquisicidén de equipos

Para estimar el coste de adquisicion de los equipos del proceso BIGCC se sigue la
metodologia recogida en el Apartado 3.5.2. El coste de los equipos asociados a las
secciones de pre-tratamiento de biomasa (molienda y secado), gasificacion de biomasa y
reformado de alquitranes, asi como la unidad LO-CAT de desulfuracion, la turbina de
gas, la caldera de recuperacion de calor (CRC) y la turbina de vapor son estimados

mediante el método de Williams. Como se comentd en el Capitulo 3, el método de
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Williams se basa en la estimacion del coste de un equipo a partir del coste conocido de
un equipo similar con diferente capacidad (sistema de referencia), empleando para ello la
Ec.5.1.

C,=Cy (z—j)n Ec.5.1

Donde:

Cz: coste de adquisicion del equipo de referencia.

S1: capacidad de equipo de referencia.

Ca: coste de adquisicion del equipo objeto de estudio.

S2: capacidad del equipo objeto de estudio.

n: exponente de Williams.

La Tabla 5.11 muestra el coste y la capacidad de los sistemas de referencia utilizados
y la fuente bibliogréfica en la que se recogen. El exponente de Williams considerado en

todos los casos es 0,7, ya que es el valor tipico empleado en la industria quimica [26].

Tabla 5.11. Coste y capacidad de los sistemas de referencia empleados en el método de Williams
para el proceso BIGCC.

Sistema de referencia  Capacidad Unidad Coste (€ 2014) Bibliografia
Pre-tratamiento biomasa 2.000 t biomasa seca-dia™* 11.498.800 [27]
r;ii'::;gg'g: Z;SLTSZ?]ZS 109.368 kg gas de sintesis-h-! 10.005.100 [27]
Unidad LO-CAT 5,63 t corriente residual-dia* 1.507.600 [27]
Turbina de gas 25 MW 10.065.000 [28]
CRC 475 t vapor producido-h! 4.410.200 [28]
Turbina de vapor 12,3 MW 5.854.600 [28]

El calculo del coste del resto de equipos, como compresores y bombas, se realiza
utilizando las correlaciones incluidas en el Apartado 3.5.2. La Tabla 5.12 muestra el coste
de todos los equipos que conforman el sistema BIGCC. El coste total de equipos (E) es

el sumatorio del coste de los componentes individuales de la planta.
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Tabla 5.12. Coste de adquisicion de los equipos de la planta BIGCC.

Componente

Pre-tratamiento de la biomasa
Gasificacion de biomasa

Reformado de alquitranes

Compresor Comp-1

Intercambiador IC-1

Coste (€ 2014)
11.498.800
11.171.600
Incluido en gasificacion de biomasa
Incluido en gasificacidn de biomasa

Incluido en gasificacidn de biomasa

Scrubber Incluido en gasificacidn de biomasa

Compresor Comp-2 3.831.100
Unidad LO-CAT 116.900
Compresor Comp-3 191.700

Turbina de gas 28.255.700

CRC 10.556.300

Turbina de vapor 16.829.800

Condensador Incluido en turbina de vapor

Bomba B-1 49.200
Bomba B-2 51.400
Bomba B-3 65.100
Bomba B-4 345.500

E 82.963.200

5.4.3 Estimacion del coste total de la inversion

La estimacion del coste total de la inversion se realiza en base al coste total de los
equipos. La Tabla 5.13 recoge el coste total de la inversion (TIC, Total Investment Cost),
desglosado en los costes dentro de los limites de la planta (ISBL: InSide Battery Limits),
la inversion OSBL (OutSide Battery Limits) y los gastos imprevistos, segin la

metodologia explicada en el Apartado 3.5.1.

Tabla 5.13. Coste total de la inversion de la planta BIGCC.

Concepto Expresion Coste (€ 2014)

Equipos (E) E 82.963.200

Materiales (M) 60 %-E 49.777.900
Obra civil y edificios 28 %-M 13.937.800
Obra metalurgica 45 %-M 22.400.100
Instrumentacion 10 %-M 4.977.800
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Tabla 5.13. Coste total de la inversion de la planta BIGCC (continuacion).

Concepto Expresion Coste (€ 2014)
Electricidad 10 %-M 4.977.800
Aislamiento 5%-M 2.488.900
Pintura 2%-M 995.600
Ingenieria de detalle (ID) 20 %-(E + M) 26.548.200
Construccion (C) 60 %-(E + M) 79.644.600
Supervision de la construccion (SC) 10 %-(E + M) 13.274.100
ISBL E+M+ID+C+SC 252.208.000
Servicios auxiliares (SA) 4 %-1SBL 10.088.300
Interconexiones (Int) 8 %-1SBL 20.176.600
Gastos puesta en marcha (PEM) 4 %-1SBL 10.088.300
OSBL SA + Int + PEM 40.353.300
Imprevistos (1) 10 %-(ISBL + SA + Int) 28.247.300
TIC ISBL + OSBL + | 320.808.600

5.4.4 Estimacion de los costes fijos y variables

Los costes fijos incluyen los gastos salariales, los seguros y la amortizacion. Para la
estimacion de los gastos salariales se consideran tres operarios por turno, 4,2 turnos
(teniendo en cuenta el “correturnos”) y un salario individual de 40.000 euros al afio. Los
gastos anuales para el seguro se calculan como un 1 % del coste total de la inversion (TIC)
y se considera una amortizacion lineal a 10 afios, es decir, un 10 % del TIC.

Los costes variables incluyen las materias primas y los servicios auxiliares
(combustibles, electricidad, vapor, agua de refrigeracion, etc.) necesarios para la
operacion de la planta. Para la planta BIGCC, el coste de la biomasa utilizada como
materia prima (astillas de chopo) es de 0,082 €-kg™ de biomasa en base seca [29]. El coste
de los servicios auxiliares se basa en datos reales de una refineria (comunicacion
personal). En el caso de la planta BIGCC, la electricidad y el vapor necesarios para el
proceso se producen en la propia planta, por lo que el Gnico servicio auxiliar considerado
es el agua de refrigeracion, que presenta un coste de 0,03 €-m™=. Se asume que la planta
opera 310 dias al afio ya que, al trabajar con biomasa, posiblemente requiera dos paradas
anuales para limpieza o una mas prolongada de lo habitual. La Tabla 5.14 muestra los

costes fijos y variables estimados para la planta BIGCC.
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Tabla 5.14. Costes fijos y variables anuales de la planta BIGCC.

Concepto Coste (€ 2014)
Gastos salariales 504.000

Seguro 3.208.100
Amortizacion 32.080.900
Total costes fijos 35.793.000
Biomasa 50.840.000
Agua de refrigeracion 1.795.900
Total costes variables 52.635.900
Total costes anuales 88.428.900

En la Figura 5.15 se muestra la contribucidn de los costes fijos y variables a los costes
totales anuales de la planta. Se puede observar que el coste anual de la biomasa utilizada
como materia prima domina los costes anuales (57 %), por delante de la amortizacién
(36 %).

Agua

refrigeracion
2%

Materias
primas
57%

Seguros
Gastos 4%
salariales
1%

Figura 5.15. Contribucion de los costes fijos y variables a los costes anuales totales de la planta
BIGCC.

5.4.5 Estimacién del coste de produccion de la electricidad

Teniendo en cuenta los costes fijos y variables y la electricidad neta producida al afio,
se estima el coste de produccion de la planta BIGCC. De esta forma, se obtiene un coste
de 0,08 €kWh™. El coste industrial tipico de la electricidad convencional (0,06
€-kWh) es inferior al obtenido. Teniendo en cuenta que se trata de un campo todavia en

investigacidn con avances por llegar y que el coste de produccion presenta el mismo orden
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de magnitud que el convencional, se puede concluir que el proceso BIGCC es un proceso

econdmicamente interesante. Ademas, el comportamiento ambiental en términos de

calentamiento global del proceso BIGCC es més favorable que el de los procesos

convencionales (Apartado 5.3.4). De hecho, la generacion de electricidad convencional

genera 0,27 kg CO; eq-kWh™* méas que el proceso BIGCC analizado. Si se le asignara un

coste a dicha emision, este deberia ser de 74 €t para que se igualara el coste de la

electricidad BIGCC al de la electricidad convencional. Este coste de emisién es muy

superior al actual de 7 €-t™* [30].
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Capitulo 6

6.1 Simulacion del proceso de produccidn de hidrégeno

6.1.1 Descripcion del sistema

En la Figura 6.1 se muestra el diagrama de flujo del proceso de produccion de
hidrogeno a partir del gas de sintesis obtenido mediante gasificacion de biomasa. Este
proceso se puede dividir en tres secciones: la seccion de gasificacion, la de produccion de
hidrdgeno y la de generacion de electricidad. En este apartado se describen las dos dltimas
secciones ya que la seccion de gasificacion es la detallada en el Capitulo 4.

En este caso de estudio, teniendo en cuenta la presion requerida para la purificacién
del hidrogeno (28 bar) y las pérdidas de carga producidas a lo largo del proceso, la presién
a la que se comprime el gas de sintesis es de 30 bar. El gas de sintesis que sale de la
seccion de gasificacion se somete a la reaccion de WGS. Para que se produzca dicha
reaccion, el gas de sintesis se mezcla con el vapor necesario para ajustar la relacion
CO/H20y a 1/3. Esta reaccion se lleva a cabo en dos reactores en serie, el primero de alta
temperatura (350 °C) para vencer las limitaciones cinéticas, el cual utiliza un catalizador
basado en Fe-Cr, seguido de otro de baja temperatura (200 °C) con un catalizador de Cu-
Zn para vencer las limitaciones termodinamicas. Debido a que la reaccién de WGS es
exotérmica, el gas de sintesis a la salida del reactor de WGS de alta temperatura se
introduce en un cambiador, donde se ajusta la temperatura a 200 °C. Previamente a la
reaccion de WGS, el gas de sintesis se mezcla con el vapor necesario para que se produzca

dicha reaccion.

A la salida del reactor de WGS de baja temperatura, el gas de sintesis se enfria a
40 °C, condensando de esta forma gran parte del agua que contiene. A continuacion, el
H> se separa del resto de componentes (CO, CO2, CH4 y otros hidrocarburos ligeros)
mediante una unidad de PSA (40 °C y 28 bar) con una eficiencia del 85 % [1]. La pureza
del H, obtenido es del 99,99 % vol.
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Finalmente, el gas de escape (off-gas) de la unidad PSA (formado principalmente por
H2, CO2, CHa4 vy otros hidrocarburos ligeros) se envia a la seccion de generacion de
electricidad, donde se produce la necesaria para que la planta sea energéticamente
autosuficiente, generando ademas un excedente eléctrico. Esta seccion consta de una
caldera de gas y una turbina de vapor (tres niveles de presion: 80/30/2 bar). A diferencia
del proceso BIGCC, este sistema no incluye una turbina de gas ya que el incremento de
potencia asociado no permitiria rentabilizar la inversion. En esta seccion, en primer lugar,
el gas procedente del PSA se quema en la caldera de gas (700 °C y 1,2 bar) produciendo
vapor de alta presion (680 °C y 25 bar). Este vapor se mezcla con el generado en la seccién
de gasificacion (enfriamiento del gas de sintesis) y, a continuacién, se envia a la zona de
alta presion de la turbina, donde se expande hasta 30 bar. El vapor de media presion se
extrae de la turbina, y parte se envia al reactor de WGS vy el resto se recalienta en la
caldera de gas. El vapor de media presion recalentado se introduce en la zona de presién
intermedia de la turbina, donde se expande hasta 2 bar. A la salida de la zona de media
presion, parte del vapor se extrae y se envia al gasificador. El resto del vapor se introduce
en la zona de baja presion de la turbina, expandiéndose hasta 0,1 bar. Finalmente, a la
salida de la zona de baja presion de la turbina, el vapor se condensa y se comprime,
enviandose parte del agua a la caldera de gas y parte a la seccién de gasificacion para
enfriar el gas de sintesis.

6.1.2 Simulacién del sistema

En este apartado se describe la simulacion de las secciones de produccion de
hidrogeno y de generacion de electricidad. La seccion de gasificacion se modela como se
describi6é en el Apartado 4.3. Al igual que en el caso de estudio anterior, el modelo
termodinamico empleado es el RKS-BM. En la Figura 6.2 se muestra el diagrama de
simulacion del presente caso de estudio.

En la seccion de produccion de Ha, los reactores de WGS se modelan mediante
reactores RGibbs. En ambos reactores, especificados como adiabaticos, el equilibrio
termodinamico se restringe introduciendo en el bloque la reaccion de WGS
(CO + H20 < Hy + CO»). El gas de sintesis que sale del reactor de alta temperatura se
refrigera mediante dos cambiadores de calor en serie. El primero refrigera el gas de salida
del reactor mediante intercambio de calor con la corriente de entrada a dicho reactor. El

segundo intercambiador refrigera con agua el gas de sintesis hasta la temperatura
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requerida para la reaccion a baja temperatura (200 °C). Ambos intercambiadores se
simulan mediante bloques HeatX. La unidad de PSA se modela mediante un bloque

separador (blogue Sep), asumiendo una recuperacion de Ha del 85 % [2].

En la seccion de generacion de electricidad, la caldera se modela mediante un reactor
RStoic, donde se quema el gas de escape de la unidad de PSA, y cuatro cambiadores de
calor HeatX, que representan las diferentes zonas de la caldera (economizador,
evaporador, recalentador y sobrecalentador). El reactor RStoic se especifica como
adiabatico y la temperatura de combustion (700 °C) se controla variando el caudal de aire
de entrada a la caldera. Al igual que en la CRC del caso de estudio de BIGCC (Apartado
5.1.2), la temperatura de operacion de cada uno de los bloques HeatX depende de los
parametros caracteristicos de la caldera (temperatura del vapor sobrecalentado, approach
temperature y pinch point). La turbina de vapor y el condensador se modelan de forma
similar a la detallada en el proceso BIGCC (Apartado 5.1.2). La turbina de vapor se
simula mediante tres bloques Compr que representan las diferentes zonas de dicha turbina
(alta/media/baja presion). Cada uno de estos blogues se especifica con la presion de salida
del vapor, 30 bar para el bloque de alta presion, 2 bar para el de media y 0,1 bar para el
de baja. Las eficiencias isoentropica y mecanica especificadas son del 90 y 94 %,
respectivamente. El condensador del vapor a la salida de la turbina se modela con un
cambiador de calor HeatX, especificando una fraccion de vapor a la salida del equipo

igual a cero (liquido saturado).

La Tabla 6.1 muestra los principales bloques de simulacion empleados en las
secciones de produccion de Hz y generacidn de electricidad, asi como las condiciones de

operacion especificadas.

136



Capitulo 6

"esewolq ap uglaedlyised us opeseq ¢H ap uolaanpoud ap 0sadoad [ap uglor|NwWIS ap ewedbelq z'9 eanbi4

ANOJ-0ZH H ﬂ [ rrr—
aNODJ0ZH

_._ LT

= A
LH3LvM

d HNJvA

N3aNO2

WYALS-dH —
—
Y934

NI

FHILYM

QHE-LYM

HISYD

15nanod

IVIH-A¥A

~{ svoai0 |—=»

AFLVM

LYMILSYM

{r

43HHvL

137

anoa . =W vsvoss




Analisis del sistema de produccién de hidrégeno

Tabla 6.1. Resumen de los principales blogues y condiciones de operacién del proceso de
produccion de Hz2 mediante gasificacion de biomasa.

Unidad de operacion AELZ?\USI?;(@ Condiciones de operacion
Reactores WGS
WGS alta temperatura RGibbs Q=0;P =295 bar
WGS baja temperatura RGibbs Q =0;P =287 bar
PSA Sep Recuperacion (H2) = 85 %
Caldera
Camara de combustion RStoic Q=0;P=2bar
Economizador Heat X Theov, out = 285 °C; P = 80 bar
Evaporador HeatX Fraccion vapor = 1; P = 80 bar
Recalentador HeatX Thzov, out = 518 °C; P = 30 bar
Sobrecalentador HeatX Thzov, out = 680 °C; P = 80 bar
Turbina de vapor
Zona alta presion Compr Nisoentrop = 0,90; Mmec = 0,94; Pescarga = 30 bar
Zona presion intermedia Compr Nisoentrop = 0,90; Mmec = 0,94; Pdescarga = 2 bar
Zona baja presién Compr Nisoentrop = 0,90; Mmec = 0,94; Pescarga = 0,1 bar
Condensador HeatX Fraccion vapor = 0; P = 0,1 bar

Con el proceso de produccion de hidrogeno basado en gasificacion de biomasa se
producen 54,57 kg de H. (pureza del 99,99 % vol) y un excedente eléctrico de 73 kWh
por cada tonelada de biomasa seca alimentada. Los resultados obtenidos en la simulacion

se detallan en el Anexo A.2.

6.2  Analisis exergético

6.2.1 Introduccion al caso de estudio

Analogamente al Apartado 5.2.1, el objetivo de este apartado es evaluar la eficiencia
exergética del proceso de produccién de hidrégeno, asi como determinar los principales
focos de destruccion de exergia. Se lleva a cabo tanto el analisis exergetico global como
el andlisis por componentes. En la Figura 6.3 se muestra el diagrama del sistema
considerado en el analisis exergético. El proceso se divide en cuatro secciones:
gasificacién de biomasa y reformado de alquitranes (Seccion GB), acondicionamiento del
gas de sintesis (Seccion AGS), WGS vy purificacion de hidrogeno (Seccion WGS-PH) y
produccion de electricidad (Seccion PE).
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En la Tabla 6.2 se muestran las exergias quimica (E9), fisica (EF) y total (E) de las
corrientes de proceso utilizadas para realizar el analisis exergético. Al igual que en el
Capitulo 5, la temperatura y presion de referencia son 25 °C y 1 atm, el parametro Wi
indica la exergia de las corrientes de trabajo del sistema y los datos necesarios
(composiciones, entropias, entalpias, etc.) para el calculo de la exergia de cada una de las

corrientes del proceso se obtienen de la simulacion del proceso en Aspen Plus®.

Tabla 6.2. Exergias fisica (EF), quimica (E?) y total (E) de las corrientes del proceso de produccion
de hidrogeno basado en gasificacion de biomasa.

Corriente E' (Mw) E?MW) EMW) | Corriente E' (mw) E?MW) EMW)
1 0,00 451,82 451,82 34 17,13 273,45 290,58
2 2,52 461,92 464,44 35 3,37-102  3,94.101  4,27.10%
3 4,53 4,53 9,06 36 10,90 271,68 282,58
4 767,56 467,13 1.234,69 37 5,24 147,94 153,18
5 28,94 285,15 314,09 38 3,21-101 125,23 125,55
6 738,62 181,98 920,60 39 0,00 6,38-101  6,38-10%
7 858,64 5,45 864,09 40 6,55 6,38-101 7,19
8 44,12 5,45 49,58 41 63,06 7,56 70,61
9 814,52 0,00 814,52 42 4,52 7,56 12,07
10 0,00 2,90-10t  2,90-101 43 46,23 15,61 61,83
11 3,47 2,90-10* 3,76 44 62,59 21,14 83,73
12 44,12 5,45 49,57 45 48,31 21,14 69,45
13 8,57 11,52 20,09 46 34,18 14,96 49,14
14 3,42-10°° 0,00 3,42-10° 47 34,27 14,96 49,22
15 24,54 286,52 311,05 48 14,36 14,96 29,31
16 1,88 286,52 288,40 49 9,67 10,07 19,75
17 9,12-102 5,24.10%  6,15-10" 50 6,75-101 10,07 10,75
18 16,37 5,53 21,90 51 5,37-10%  9,54.1071 1,01
19 0,00 5,86 5,86 52 5,56-102  9,54.101 1,01
20 9,86-10 14,38 15,36 53 0,00 1,05 1,05
21 1,73 276,35 278,08 54 2,72-107? 2,00 2,03
22 9,30 275,53 284,83 55 3,49-101 2,00 2,35
23 0,00 7,79-10%  7,79-10° 56 2,58-101 1,48 1,74
24 2,88-10%  7,79-10°  3,66-10* W1 - - 5,06
25 3,98.10% 11,2910  1,29-10% W - - 16,28
26 1,12.10° 1,15-10° 1,16-10°% W3 - - 3,91-10%
27 9,30 275,36 284,66 W, - - 8,61
28 14,13 6,18 20,31 W5 - - 13,70
29 17,39 278,72 296,11 Ws - - 18,52
30 21,05 278,72 299,77 W7 - - 8,30
31 24,36 274,76 299,11 W5 - - 2,61-10°
32 20,07 274,76 294,83 Wy - - 4,34.10"
33 16,45 274,76 291,21
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6.2.2 Analisis exergético global

La Figura 6.4 muestra los limites del sistema tenidos en cuenta, el nimero entre
paréntesis indica el numero de corriente de acuerdo a la Figura 6.3. La corriente
“electricidad” se refiere a la electricidad neta producida, es decir, la total producida menos

la consumida por la propia planta.

Limites del sistema

- ) s — Hidrégeno (37)——»
tomasa:( Electricidad——»
Aire (10)—|> PRODUCCION DE ases de escape (13)—>»
p Cenizas (14)———
——  Agua (19 — 1

pal) HIDROGENG P ————Agua residual (20)——»

— Aie(23——+»| MEDIANTE GASIFICACION | | Azutre (25)
—Aire (39)4|—> DE BIOMASA —I—Venteo 26)———»

| Ll Agua 35—
Agua (52)———>
| ——Gases de escape (41)—>

Figura 6.4. Limites del sistema de produccién de hidrégeno mediante gasificacion de biomasa para
el andlisis exergético.

Para realizar el analisis exergético global del sistema, en primer lugar se calculan la
exergia del combustible (E.), la exergia del producto (£p) y la exergia asociada a
corrientes residuales del proceso (£, ). A partir de dichas exergias, se calcula la

eficiencia exergética (¢) y la exergia destruida (E},) siguiendo la metodologia recogida en
el Capitulo 3. En este caso de estudio, desde un punto de vista global, la exergia del
combustible esta formada por la exergia de las corrientes de entrada al mismo, es decir,
las corrientes de biomasa, agua y aire (Figura 6.4). La exergia del producto esta
constituida por la exergia del hidrégeno y la electricidad neta. Por Gltimo, la exergia
asociada a corrientes residuales esta constituida por las corrientes de gases de escape,

cenizas, venteo, agua residual y azufre mostradas en la Figura 6.4.

La Tabla 6.3 muestra los resultados del analisis exergético global. Se puede observar
que la planta presenta una eficiencia exergética del 35,53 %. Este resultado esta en linea
con el mostrado en estudios similares de produccion de hidrégeno basados en gasificacién
de biomasa [2,3]. Sin embargo, este valor es inferior al asociado a la produccion de

hidrogeno mediante gasificacion de carbon (49 %) [4,5].
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Se pierden 248,24 MW (aproximadamente un 54 % de la exergia del combustible)
debido a la destruccion exergética que se da en los equipos de la planta, y 48,09 MW
(10,5 % de la exergia del combustible) se pierden debido a las corrientes residuales.

Tabla 6.3. Resultados del analisis exergético global del proceso de produccion de hidrégeno basado
en gasificacion de biomasa.

Sistema global

Exergia combustible, Ec (MW) 459,65
Exergia producto, Ep (MW) 166,32
Exergia corrientes residuales, Eres,mt (MW) 48,09
Exergia destruida, Ep, (MW) 248,24
Eficiencia exergética, € (%) 35,53

Ademas, se determina la contribucidn a las pérdidas exergéticas de las secciones en
las que se divide la planta. En la Tabla 6.4 se muestran las corrientes que constituyen las
exergias de combustible, de producto y de corrientes residuales del proceso para cada una
de las secciones. La Tabla 6.5 muestra los resultados estos parametros exergéticos asi
como la eficiencia exergética (¢), la destruccion exergética (Ep), el ratio de destruccion
exergética (yp,i) y la contribucion a la destruccion exergética (zp,)) de cada una de las
secciones de la planta. La seccién de produccion de electricidad y la seccion de
gasificacién de biomasa y reformado de alquitranes son las que presentan menor

eficiencia exergética con unos valores de 41,22 % y 66,72 %, respectivamente.

Tabla 6.4. Célculo de las exergias de combustible (E), de producto (Ep) y de corrientes residuales

(E,es,10r) de las secciones del proceso de produccion de hidrogeno mediante gasificacion de biomasa.

Seccion Ec Ep E res tot
GB Bl +Es+ B+ W, Eis B3 +Ey
AGS Eis+Bjp+ Ejg+ Ep + Wyt Wy Eis+ By By + Eps + Exg
WGS-PH By + Epg E;; + Esg Ejs
7
PE Bis + E3g + Bso + Es Z Wi - Wy- Wy-Wo+Es + B 7H+Eqg Es

i=5
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Tabla 6.5. Resultados del andlisis exergético por secciones del proceso de produccién de hidrégeno
mediante gasificacion de biomasa.

Seccion GB Seccion AGS Seccion WGS-PH Seccion PE
Ec (MW) 466,22 333,80 304,97 149,13
Ep (MW) 311,05 306,56 278,72 61,46
Eyes ot (MW) 20,10 15,49 4,27-10* 12,07
£y (MW) 135,07 11,75 25,82 75,59
£ (%) 66,72 91,84 91,39 41,22
yo,i (%) 29,39 2,56 5,62 16,45
zp,i (%0) 54,42 4,73 10,40 30,45

La Figura 6.5 muestra la contribucion a la destruccion exergética asociada a cada una
de las secciones del proceso. Al igual que en el proceso BIGCC (Capitulo 5), las secciones
de gasificacion y reformado de alquitranes y la de produccion de electricidad son las que

mas contribuyen a la destruccion exergética.

WGS ¥
purificacion de
H2
10%

Generacion
electricidad
31%

Acondicionamiento
gas de sintesis
5%

Figura 6.5. Contribucion a la destruccion exergética de las diferentes secciones del proceso de
produccion de hidrégeno mediante gasificacion de biomasa.

6.2.3 Analisis exergético a nivel de componente

De forma similar al Apartado 5.2.3, en primer lugar se calculan las exergias del
combustible (£-) y del producto (£,) de cada uno de los componentes de la planta
mediante balances exergéticos de cada uno de ellos [6-8]. La Tabla 6.6 muestra los
balances de cada uno de los componentes del proceso. Los balances de los equipos de la
seccion de gasificacion y reformado de alquitranes y los de la de acondicionamiento del
gas de sintesis son idénticos a los mostrados para el proceso de BIGCC (Capitulo 5), ya

gue son secciones en comun a ambos procesos. La Tabla 6.7 muestra los resultados de
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los balances exergéticos de cada uno de los componentes, asi como la destruccion de

exergia (Ep), la eficiencia exergética (), y el ratio de destruccion exergética (yo,i)

asociados a cada componente.

Tabla 6.6. Balances exergéticos de los componentes del proceso de produccién de hidrégeno

mediante gasificacion de biomasa.

Componente
Unidad de secado

Gasificador
Reformador de alquitranes
Compresor Comp-1
Intercambiador 1C-1
Scrubber
Compresor Comp-2
Unidad LO-CAT
Compresor Comp-3
Mezclador Mix-1
Intercambiador 1C-2
Reactor WGS alta T
Intercambiador 1C-3
Reactor WGS baja T
Condensador-PSA
PSA
CC-Gas
Caldera
Compresor Comp-4
Turbina vapor

Zona AP

Zona IP

Zona BP
Condensador
Bomba B-1

Bomba B-2

Ec Ep
Eip-Eps Ey-E,
By +Es+E-Ey Es+E)
Byl EY
Wi Ell:l 'Efo
Bis-E Eis-Eyy
Bi6+E19-Eao By
W2 E§2'E§1
EyytEas-Eps-Eog E,;
Ws E§4'E§3
By-Eag Exg
Ex-Ex 8
EaQo E31'E13:0
Componente disipativo: Ep = Eq,-Eq3
E% E34'E§3
B34-Ess B3
By Byyt+Esg
Esg E41-Ey
Ey-Ey EL *EL 'E§6'E]5:6
Wa EZO'E§9
EL'EZS Ws
EZTEZS We
E§9'E15:0 Wy

Componente disipativo: Ep = BL,-Ef,
Wa Egz'Ezl

We Bss-Ess
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Tabla 6.7. Resultados del analisis exergético por componentes del proceso de produccion de
hidrégeno basado en gasificacion de biomasa.

Componente Ec (MW) Ep (MW) Ep (MW) £ (%) yo,i (%)
Unidad de secado 29,48 12,62 16,85 42,83 3,67
Gasificador 477,26 363,66 113,60 76,20 24,71
Reform. alquitranes 289,55 286,52 3,03 98,95 6,60-101
Compresor Comp-1 5,06 3,47 1,59 68,60 3,46-101
Intercambiador IC-1 22,65 21,28 1,37 93,94 2,99-101
Scrubber 278,89 278,08 8,09-101 99,71 1,76-10*
Compresor Comp-2 16,28 6,75 9,53 41,45 2,07
Unidad LO-CAT 284,70 284,66 3,88:10 99,99 8,44-10°3
Compresor Comp-3 3,91-10* 2,88-10* 1,03-10* 73,68 2,24-10°
Mezclador Mix-1 304,97 296,11 8,87 97,09 1,93
Intercambiador 1C-2 4,29 3,66 6,26-101 85,39 1,36-101
Reactor WGS alta T 278,72 278,07 6,55-10! 99,76 1,43-10?
Intercambiador 1C-3 Disipativo 3,62 - 7,87-10%
Reactor WGS baja T 274,76 274,13 6,30-10! 99,77 1,37-10?
Condensador-PSA 290,15 282,58 7,57 97,39 1,65
PSA 282,58 278,72 3,86 98,63 8,39-101
CC-Gas 125,55 63,43 62,12 50,52 13,51
Caldera 58,54 46,05 12,49 78,67 2,72
Compresor Comp-4 8,61 6,55 2,06 76,08 4,48-10"
Turbina vapor

Zona AP 14,28 13,70 5,81-101 95,93 1,26-10?
Zona IP 19,91 18,52 1,39 93,03 3,02-101
Zona BP 9,00 8,30 7,00-101 92,23 1,52-10*1
Condensador Disipativo 6,21-10* - 1,35-10?
Bomba B-1 2,61-10°% 1,86-103 7,50-10* 71,26 1,63-10*
Bomba B-2 4,34.10% 3,22-101 1,12.10% 74,21 2,43-10%

La Figura 6.6 muestra la eficiencia exergética por componente. Se puede observar
que el equipo Comp-2 (seccion de gasificacion) y la unidad de secado presentan las
eficiencias mas bajas de toda la planta con unos porcentajes del 41,45 % y del 42,83 %,
respectivamente. Estos resultados son similares a los obtenidos para dichos componentes
en el proceso BIGCC (Capitulo 5), ya que las secciones de gasificacion y de
acondicionamiento del gas de sintesis son idénticas. Por este mismo motivo, la eficiencia
del gasificador obtenida también es similar. En este proceso, la camara de combustion de

la caldera de gas también muestra una eficiencia bastante baja (50,52 %).
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Al igual que en el proceso BIGCC, el reformador de alquitranes, el Scrubber y la
Unidad LO-CAT presentan unas eficiencias exergéticas cercanas al 100 % debido a que
se han modelado suponiendo que se trata de equipos ideales y exentos de pérdidas de
calor. En este caso de estudio, los reactores de WGS también presentan eficiencias
proximas al 100 % ya que en su simulacion se ha supuesto que la reaccion de WGS
alcanza el equilibrio. La eficiencia del resto de componentes de la planta BIGCC se
encuentra dentro de los rangos de valores habituales [7].

Eficiencia exergética, €

Figura 6.6. Eficiencia exergética por componente del proceso de produccion de hidrégeno mediante
gasificacion de biomasa.

La Figura 6.7 muestra la contribucion de cada uno de los equipos a la destruccién
total de exergia. Se observa que el mayor foco de destruccion de exergia es el gasificador,
con un porcentaje de contribucion a la destruccion de exergia del 45 %. Esto equivale a
que se destruye en este equipo un 25 % de la exergia del combustible que entra a la planta.
El siguiente equipo con mayor contribucion es la camara de combustion de la caldera de
gas (CC-Gas), con un porcentaje del 25 %, lo que supone un 14 % de la exergia del
combustible. La elevada destruccidn de exergia en estos equipos se debe principalmente
a las irreversibilidades asociadas a las reacciones quimicas que se dan en el proceso de
gasificacién y en la caldera de gas. El resto de componentes presenta una contribucién a

la destruccion exergética menor del 7 %.

Al igual que en el proceso BIGCC, las medidas para reducir la destruccion de exergia
y aumentar la eficiencia exergética de la planta de produccion de hidrogeno deberian

centrarse principalmente en el gasificador, como reducir la temperatura de operacion,
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optimizar la presion de operacion y el desarrollo de materiales cataliticos para utilizarlos

como material de lecho.
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Figura 6.7. Contribucién a la destruccion exergetica por componente del proceso de produccion de
hidrégeno basado en gasificacion de biomasa.

6.3 Evaluacién ambiental

6.3.1 Objetivos y alcance
Los principales objetivos de esta seccion son:

- Evaluar el comportamiento ambiental y energético del sistema de produccion
de hidrogeno mediante gasificacion de chopo (biohidrégeno) con una

perspectiva de ciclo de vida.

- Comparar el perfil ambiental del biohidrogeno producido con el del hidrégeno
convencional obtenido mediante reformado con vapor de gas natural (Steam
Methane Reforming, SMR). Se selecciona este sistema de referencia ya que,

en la actualidad, es el principal proceso de produccién de hidrégeno [8].

La funcion del sistema evaluado es la produccion de hidrégeno con una pureza del
99,9 % vol. La unidad funcional seleccionada es 1 kg de hidrégeno producido en planta.

En la Figura 6.8 se muestran los limites del sistema establecidos.
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LIMITES DEL SISTEMA

Productos Material Catalizador Catalizador
Fertilizantes  quimicos Diésel dellecho  Catalizador Aire WGSaltaT ~ WGSbajaT Aire
T T
CO,—>] SSo Pre-tr 3 ; | A 7S SS2
e o re-tratamiento, gasificacion | Gas de sintesis o , . a
Produccion del chopo y Chopol,) & 2 = Limpieza gas de WGS > Hidrogeno
Terreno—p| de chopo y reformado de 5 25
transporte 5 —y purificacion de H, (PSA)
alquitranes
l l l l Agua
Y residual
Emisiones Cenizas  Catalizador ~ Emisiones Azufre Catalizador Emisiones Emisiones
al aire usado al aire usado al aire al agua
- A 7Y
Agua Agua de .Gas Vapor Vapor media
28 refrigeracion salida PSA altaP o y bajaP
SS3 SS4
Suministro de agua de » Generacion de »( Electricidad
refrigeracion electricidad
T i 1] T 1
Agua Pérdidas Emisiones Aire Agua Emisiones
deagua  al agua al aire

Figura 6.8. Diagrama simplificado del sistema de biohidrégeno para el estudio de ACV.

Se definen un total de cinco subsistemas: produccion y transporte de chopo (SS0),
pre-tratamiento, gasificacion del chopo y reformado de alquitranes (SS1), limpieza del
gas de sintesis, WGS y purificacion de hidrégeno (SS2), suministro de agua de
refrigeracion (SS3) y generacion de electricidad (SS4). Los subsistemas SS1-SS4
conforman la planta de produccion de biohidrogeno descrita anteriormente (Apartado
6.1.1). Al igual que en el Capitulo 5, el analisis se realiza siguiendo una perspectiva cradle
to gate, que incluye desde el cultivo de la biomasa hasta la obtencion del hidrégeno, y no
se incluyen los bienes de capital. En la Figura 6.8 se observa que se obtienen dos
productos, biohidrogeno como producto principal y electricidad como coproducto

(sistema multifuncional), siendo la planta energéticamente autosuficiente.

6.3.2 Adquisicion de datos

Los principales datos de inventario del sistema, desde el pre-tratamiento de la
biomasa hasta la obtencion del Hz, se han obtenido mediante la simulacion del mismo en
Aspen Plus® (Capitulo 4 y Apartado 6.1). La Tabla 6.8 presenta los principales datos de
inventario del sistema. Al igual que anteriormente, los datos asociados a la fase de
produccién del chopo se toman de bibliografia cientifica especifica [10,11], la distancia
asumida de transporte en camion es de 80 km y los datos secundarios (gestion de residuos
y produccién de compuestos quimicos y energeticos) se toman de la base de datos
ecoinvent® [12].
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Tabla 6.8. Principales datos de inventario para la produccion de hidrégeno a partir de gasificacion
de chopo (UF: 1 kg de hidrogeno).

ENTRADAS SALIDAS
Desde la tecnosfera Productos
Chopo (de SS0 a SS1) 36,65 kg Hidrégeno 1,00 kg
Transporte del chopo (SS0) 2,93 t-km Electricidad 1,34 kWh
Oxido de magnesio (SS1) 6,98-10" kg Residuos a tratamiento
Olivino (SS1) 5,43-10" kg Cenizas a vertedero (SS1) 4,95-101 kg
Catalizador reformado (SS1) 5,98-10° kg Catalizador a vertedero (SS1) 5,98-10° kg
Catalizador WGS alta T (§S2)  5,98-10* kg Azufre a vertedero (SS1) 5,39-10° kg
Catalizador WGS baja T (SS2) 5,00-10* kg Catalizador HTS a vertedero (SS2)  5,98-10* kg
Agua (SS3) 36,11 kg Catalizador LTS a vertedero (SS2)  5,00-10* kg
Agua (SS4) 16,61 kg Agua a planta de tratamiento (SS2) 4,28 kg
Desde la naturaleza Emisiones al aire
Aire (SS1) 52,43 kg 0, (SS1) 1,59 kg
Aire (SS2) 1,38-10% kg N (SS1) 40,22 kg
Aire (SS4) 113,53 kg H,0 (SS1) 17,38 kg
CO; (SS1) 12,71 kg
NO; (SS1) 4,53-10° kg
02 (5S2) 5,38-10* kg
N2 (SS2) 1,06-102 kg
H.0 (SS2) 3,03-10° kg
H,0 (SS3) 31,50 kg
0, (SS4) 19,59 kg
N (SS4) 87,16 kg
H,0 (SS4) 4,44 kg
CO, (SS4) 20,50 kg
NO; (SS4) 8,71-103 kg
Emisiones al agua
Agua residual (SS2) 6,24 kg
Agua residual (SS3) 4,61 kg

El proceso de produccion de hidrogeno basado en gasificacion de biomasa es un
sistema multifuncional ya que, ademas de hidrogeno (producto principal), produce un
excedente eléctrico (coproducto). Para distribuir los datos del inventario de ciclo de vida
y las cargas ambientales entre los diferentes productos, se sigue un enfoque de asignacién
basado en el contenido energético de cada uno de ellos. La asignacion energética es un
enfoque atil cuando se hace frente a productos energéticos de diferente naturaleza. En
base al Poder Calorifico Inferior (PCI) del hidrégeno (120 MJ-kg™), el contenido
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energético del hidrogeno producido es 120 MJ-UF1, De acuerdo a éste y a la electricidad
producida (4,82 MJ-UF1), los porcentajes de asignacion del hidrogeno y de la electricidad
son 96,1 % y 3,9 %, respectivamente.

6.3.3 Caracterizacion ambiental del sistema de biohidrdgeno

En linea con el estudio realizado en el Capitulo 5, las categorias de impacto evaluadas
son las siguientes: ARA, CG, ACO, FOF, CT, Ac, Eu, DEAx y DEA: [13,14]. La
implementacion computacional del inventario se realiza en el software SimaPro 8 [15].
En la Tabla 6.9 se presentan los resultados de caracterizacion ambiental del sistema de

biohidrogeno, de acuerdo a la asignacion comentada.

Tabla 6.9. Resultados de la caracterizacion ambiental del sistema de biohidrégeno (UF: 1 kg de

hidrogeno).

Categoria de impacto Hidrdgeno Electricidad Total
ARA (kg Sb eq) 8,35-103 3,48-10* 8,70-10°
CG (kg CO; eq) 4,30-101 1,79-10°2 4,48-101

ACO (kg CFC-11 eq) 1,58-107 6,56-10° 1,64-107

FOF (kg C2Ha eq) 4,68-10 1,95-10° 4,87-10"
CT (m?a) 13,04 543-10 13,58

Ac (kg SO eq) 1,24-102 5,15-10% 1,29-102

Eu (kg PO4eq) 2,96-103 1,23-10% 3,08-10°
DEA\ (MJ) 19,02 7,93-101 19,82
DEA; (MJ) 653,45 27,23 680,68

En la Figura 6.9 se muestra la contribucion de cada subsistema a los impactos
calculados. El subsistema de produccién y transporte de biomasa (SSO) domina las
categorias de impacto ARA, ACO, CT, DEAn y DEA: con porcentajes superiores al
95 %. Ademas, es el subsistema que mas influye en las categorias de Ac y Eu, con unos
porcentajes de contribucion del 56 % y del 51 %, respectivamente. EI SSO también
contribuye de forma significativa a la categoria de FOF con un porcentaje del 45 %. El
subsistema de generacion de electricidad (SS4) es el que presenta mayor contribucion a
los impactos de FOF (55 %) y CG, presentando ademas contribuciones significativas a
Eu (37 %) y Ac (34 %). En linea con el proceso de produccion de electricidad (Capitulo
5), el subsistema de pre-tratamiento, gasificacion de biomasa y reformado de alquitranes
(SS1) presenta una influencia significativa en cuanto a CG. Un aspecto importante a
sefialar para la categoria de impacto CG, es que el subsistema SSO genera un impacto
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favorable en esta categoria debido a la fijacion de CO2 durante el crecimiento de la
biomasa. Esto se aprecia en la Figura 6.9, donde se muestra un porcentaje negativo. Sin
embargo, como se puede observar en la Tabla 6.9, el valor neto de CG es positivo, por lo
que no se puede considerar el hidrégeno producido como un producto libre de emisiones
de GEI. El resto de subsistemas (SS2 y SS3) presentan porcentajes de contribucién por
debajo del 4 %.

100% T mm— — —

80% —

ARA cG ACO FOF cT Ac Eu DEANr DEAt

60%

40%
20%
0%

-20%

-40%

-60%

S50 (produccion y transporte de chopo) 1 581 (pre-tratamiento, gasificacion de chopo y reformado alquitranes)
552 (limpieza gas de sintesis, WGS y purificacién H2) 553 (suministro agua de refrigeracion)

1554 (generacién de electricidad)

Figura 6.9. Contribucion de los subsistemas a los impactos ambientales del sistema de
biohidrdgeno.

En la Figura 6.10 se muestran las contribuciones de los principales procesos del
sistema de biohidrdgeno a las categorias de impacto ambiental. Al igual que en el Capitulo
5, se observa que la produccion del chopo es el proceso responsable de la elevada
contribucion del subsistema SSO0 a la categoria de impacto CT, debido al terreno necesario
para su plantacion. Ademas, este proceso es también el responsable de la elevada
contribucion de dicho subsistema a las categorias ARA, ACO, FOF y DEA, debido
principalmente a la demanda de diésel y de fertilizantes fosfatados y nitrogenados; a Ac
y Eu, por el uso de dichos fertilizantes; y a DEAy, debido a la elevada demanda de chopo
requerida en el proceso, ya que esta categoria también contempla la energia de caracter

renovable.

Las emisiones al aire de los subsistemas de pre-tratamiento, gasificacion de chopo y
reformado de alquitranes (SS1) y de generacion de electricidad (SS4) son las responsables
de la contribucion de dichos subsistemas al CG. Ademas, las emisiones al aire del
subsistema de generacion de electricidad son las responsables de la elevada contribucién

del SS4 a FOF, Ac y Eu (principalmente debido a la emision de NOy). Por ultimo, el
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transporte del chopo presenta porcentajes de contribucion superiores al 20 % para las
categorias de ARA, ACO y DEA.
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Figura 6.10. Contribucién de los procesos a los impactos ambientales del sistema biohidrogeno.

Ademas de la caracterizacion ambiental, se realiza el balance energético de ciclo de
vida del sistema de biohidrogeno en base a la produccién energética potencial y al
indicador DEA recogido en la Tabla 6.9 (19,82 MJ). La produccion energética potencial
consta de la energia del hidrogeno (en base al PCI, 120 MJ) y la electricidad producida
(4,82 MJ), obteniéndose un total de 124,82 MJ. De esta forma, se obtiene un balance
energético del ciclo de vida de +105,00 MJ. El valor positivo del balance energético
indica un comportamiento prometedor del sistema de produccion de hidrégeno basado en
gasificacion de chopo desde una perspectiva de ciclo de vida. Este resultado esta en linea
con el mostrado en otros estudios similares de produccion de hidrégeno a partir de
gasificacion de biomasa [16,17].

6.3.4 Comparacion frente a hidrégeno convencional

En este apartado se comparan los perfiles ambientales del biohidrégeno producido a
partir de gasificacion de chopo y del producido mediante el reformado con vapor de gas
natural (hidrogeno convencional). Para este Gltimo sistema, los principales datos de
inventario se obtienen mediante la simulacion del proceso en Aspen Plus®. Los datos de
obtencion del gas natural y de procesos de fondo (gestion de residuos y produccién de

compuestos quimicos y energéticos) se toman de la base de datos ecoinvent® [18-20].
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En la Tabla 6.10 se presentan los resultados de caracterizacion ambiental del sistema
convencional de produccién de hidrégeno. Dado que en el sistema convencional solo se
obtiene hidrégeno como producto, se trata de un sistema unifuncional. Por ello, los
impactos asociados al sistema son los mismos que los asociados al producto. Mas
informacién sobre la simulacion y el ACV del proceso SMR se detalla en los Anexos B

y C, respectivamente.

Tabla 6.10. Resultados de la caracterizacion ambiental del sistema convencional de produccion de
hidrégeno (UF: 1 kg de hidrégeno).

Categoria de impacto Hidrégeno
ARA (kg Sb eq) 8,91-102
CG (kg CO2 eq) 10,56

ACO (kg CFC-11 eq) 1,21-10®

FOF (kg CzH4 eq) 5,18-10*

CT (m%) 8,95-10°

Ac (kg SO eq) 8,44.10°

Eu (kg PO4*eq) 1,64-10%
DEA (MJ) 185,08
DEA: (MJ) 186,81

En la Figura 6.11 se recoge la comparacién ambiental del biohidrégeno y del
hidrogeno convencional. La eleccion del hidrogeno ambientalmente mas favorable
depende de las categorias de impacto estudiadas. De este modo, el biohidrogeno se
presenta como mejor opcion en términos de CG, ARA, DEAn, ACO y FOF. Sin embargo,
presenta peor comportamiento ambiental que el hidrogeno convencional en las categorias
de CT, debido a la elevada demanda de terreno para el cultivo de chopo, y Acy Eu, debido
principalmente al uso de fertilizantes para el cultivo del mismo y a las emisiones directas
al aire de la seccion de generacion de electricidad. El biohidrégeno también presenta peor
comportamiento en términos de DEA, debido a que en esta categoria también se tiene en

cuenta la energia renovable y, por tanto, la contenida en la biomasa.
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Figura 6.11. Comparacidon de los impactos ambientales del biohidrégeno y del hidrégeno
convencional.

El comportamiento energético de ciclo de vida de ambos sistemas de produccién de
hidrégeno puede evaluarse en base a sus eficiencias energéticas de ciclo de vida. Como
se explico en el Capitulo 5, las eficiencias energética de ciclo de vida se calculan teniendo
en cuenta la demanda energética acumulada renovable y no renovable (DEA:). La
produccion energética potencial del sistema de produccion de biohidrégeno, teniendo en
cuenta que se produce hidrogeno y electricidad, es de 124,82 MJ. Para el sistema
convencional, el Unico producto del sistema es el hidrégeno y la produccién energética
es de 120 MJ. La demanda energética total (renovable y no renovable) es de 680,68 MJ
y 186,81 MJ para los sistemas de biohidrogeno e hidrogeno convencional,
respectivamente. En base a estos valores, se obtiene una eficiencia del 18 % para el
sistema de biohidrdgenoy del 64 % para el sistema convencional. Esta elevada diferencia
en la eficiencia energética de ciclo de vida de ambos sistemas es debida principalmente a
la elevada demanda de chopo como materia prima en el sistema de biohidrogeno. Sin
embargo, el sistema convencional presenta un elevado consumo de combustibles fosiles,
dando lugar a un indice de renovabilidad (1 %) muy inferior al obtenido para el sistema
de biohidrdgeno (97 %).

Desde una perspectiva ambiental y energética de ciclo de vida, el hidrogeno
producido a partir de gasificacion de chopo puede considerarse una alternativa
prometedora al hidrégeno convencional producido mediante SMR. Este hidrdégeno

presenta mejores resultados en la mayoria de categorias de impactos estudiadas,
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destacando las bajas emisiones de gases de efecto invernadero y la reducida demanda de
energia no renovable. Sin embargo, en base a la baja eficiencia del proceso, las acciones
de mejora del proceso deberian perseguir tanto la minimizacion de la demanda de biomasa

como la mejora de la fase de produccién de la misma.

6.4 Analisis econdmico

6.4.1 Estimacion del coste de adquisicion de equipos

Al igual que en el Apartado 5.4.2, el coste de los equipos pertenecientes a las
secciones de pre-tratamiento de biomasa, gasificacion de biomasa y reformado de
alquitranes, la unidad LO-CAT de desulfuracion y la turbina de vapor de la seccion de
generacion de electricidad se estiman mediante la regla de Williams. Ademas, en este
proceso, la unidad PSA para la purificacion de hidrogeno se estima con este mismo

método.

En la Tabla 6.11 se muestra el coste y la capacidad de los sistemas de referencia
utilizados en la regla de Williams y la fuente bibliogréfica en la que se recogen. El

exponente de Williams considerado en todos los casos es 0,7 [21].

Tabla 6.11. Coste y capacidad de los sistemas de referencia empleados en la regla de Williams para
el proceso de produccién de hidrogeno mediante gasificacion de biomasa.

Sistema de referencia  Capacidad Unidad de capacidad Coste (€2014) Bibliografia

Pre-tratamiento biomasa 2.000 t biomasa seca-dia* 11.498.800 [1]
r(e;f?)iirgzgzizz Z:ZIT;Z?ZS 109.368 kg gas de sintesis-h 10.005.100 [1]
Unidad LO-CAT 5,63 t corriente residual-dia* 1.507.600 [1]
Unidad PSA 155,24 t H, puro-dia’ 7.319.900 [1]
Turbina vapor 12,3 MW 5.854.600 [22]

Para la estimacion del coste de los compresores, las bombas y la caldera de gas para
la produccién de vapor se emplean las correlaciones recogidas en el Apartado 3.5.2. El
coste de los reactores de WGS de alta y baja temperatura se estiman mediante las
correlaciones asociadas a los recipientes. La primera carga del catalizador de ambos
reactores se incluye en el coste de los equipos con objetivo de amortizarla. Para estimar
la cantidad de catalizador requerido, primero se calcula el volumen de catalizador

mediante el caudal volumeétrico de gas de sintesis y la velocidad espacial (caudal
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volumétrico de los reactivos entre volumen de catalizador). A continuacion, se calcula la
masa de catalizador mediante la densidad del mismo. Los datos de coste, densidad y
velocidad espacial de los catalizadores de los reactores de WGS de alta y baja temperatura
se toman de bibliografia cientifica [23] y se muestran en la Tabla 6.12. La Tabla 6.13
recoge el coste de todos los equipos que conforman la planta de produccién de hidrégeno

mediante gasificacion de biomasa.

Tabla 6.12. Coste, densidad y velocidad espacial para el calculo de la cantidad de catalizador de los

reactores de WGS.
Velocidad Densidad Coste - .
i Bibliografia
Catalizador espacial (") kgm?)  (€2014-kg?) :
WGS alta T (Fe-Cr) 3.000 1.220 13,93 [23]
WGS baja T (Cu-Zn) 4.000 1.360 13,93 [23]

Tabla 6.13. Coste de adquisicion de los equipos de la planta de produccién de hidrogeno mediante
gasificacion de biomasa.

Componente Coste (€ 2014)
Pre-tratamiento de la biomasa 11.498.800
Gasificacion de biomasa 11.171.600

Reformado de alquitranes Incluido en gasificacion de biomasa

Compresor Comp-1 Incluido en gasificacion de biomasa
Intercambiador IC-1 Incluido en gasificacién de biomasa
Scrubber Incluido en gasificacién de biomasa
Compresor Comp-2 4.032.800
Unidad LO-CAT 115.200
Compresor Comp-3 191.700
Intercambiador 1C-2 70.800
Reactor WGS alta T 301.800
Intercambiador 1C-3 42.500
Reactor WGS baja T 233.800

Condensador-PSA
Unidad PSA
Caldera
Compresor Comp-4

Turbina vapor

Incluido en unidad PSA
5.720.100
3.001.500
1.971.900
13.488.100
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Tabla 6.13. Coste de adquisicion de los equipos de la planta de produccién de hidrogeno mediante
gasificacion de biomasa (continuacion).

Componente
Condensador
Bomba B-1
Bomba B-2

Catalizador WGS alta T
Catalizador WGS baja T

Coste (€ 2014)

Incluido en la turbina de vapor

E

53.750.300

6.4.2 Estimacion del coste total de la inversion

En la Tabla 6.14 se desglosa el coste total de la inversion (TIC, Total Investment

Cost) calculado para la planta de produccién de hidrégeno mediante gasificacion de

biomasa.

Tabla 6.14. Coste total de la inversion de la planta de produccién de hidrégeno mediante

gasificacion de biomasa.

Concepto Expresion Coste (€ 2014)
Equipos (E) E 53.750.300
Materiales (M) 60 %-E 32.250.200
Obra civil y edificios 28 %-M 9.030.100
Obra metalurgica 45 %-M 14.512.600
Instrumentacion 10 %-M 3.225.000
Electricidad 10 %-M 3.225.000
Aislamiento 5%-M 1.612.500
Pintura 2%-M 645.000
Ingenieria de detalle (ID) 20 %-(E + M) 17.200.100
Construccion (C) 60 %-(E + M) 51.600.300
Supervision de la construccion (SC) 10 %-(E + M) 8.600.000
ISBL E+M+ID+C+SC 163.400.900
Servicios auxiliares (SA) 4 %-1SBL 6.536.000
Interconexiones (Int) 8 %-1SBL 13.072.100
Gastos puesta en marcha (PEM) 4 %-1SBL 6.536.000
OSBL SA +Int + PEM 26.144.100
Imprevistos () 10 %-(ISBL + SA + Int) 18.300.900
TIC ISBL + OSBL + I 207.846.000
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6.4.3 Estimacion de los costes fijos y variables

Al igual que en la planta BIGCC, los costes fijos incluyen los gastos salariales, los
seguros y la amortizacion. Para estimar los gastos salariales se asumen tres operarios por
turno, 4,2 turnos y un salario anual individual de 40.000 euros. Los gastos anuales para
el seguro y la amortizacion se consideran un 1 % y un 10 % del coste total de la inversion

(TIC), respectivamente.

Los costes variables incluyen la biomasa empleada como materia prima (astillas de
chopo) y el agua de refrigeracion. Al igual que la planta BIGCC, la electricidad y el vapor
necesarios para el proceso son producidos en la propia planta. EIl coste del agua de
refrigeracion (0,03 €:m™) se obtiene de datos reales de una refineria (comunicacion
personal). El coste de las astillas de chopo utilizadas como materia prima se toma de
bibliografia, con un valor de 0,082 €-kg* de biomasa en base seca [24]. El tiempo de
operacion de la planta asumido es de 310 dias al afio. En la Tabla 6.15 se muestran los
costes fijos y variables estimados para la planta de produccion de hidrégeno mediante

gasificacion de biomasa.

La Figura 6.12 muestra la contribucion de los costes fijos y variables a los costes
totales anuales de la planta. Al igual que en el proceso BIGCC (Capitulo 5), el coste anual
de la biomasa utilizada como materia prima domina los costes anuales (67 %) por delante

de la amortizacién (27 %).

Tabla 6.15. Costes fijos y variables anuales de la planta de produccion de hidrégeno mediante
gasificacion de biomasa.

Concepto Coste (€ 2014)
Gastos salariales 504.000

Seguro 2.078.500
Amortizacion 20.784.600
Total costes fijos 23.367.100
Biomasa 50.840.000
Agua de refrigeracion 1.558.600
Total costes variables 52.398.600
Total costes fijos y variables 75.765.700
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Agua
refrigeracion
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Materias Seguros
primas 30,
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Figura 6.12. Contribucién de los costes fijos y variables a los costes anuales totales de la planta de
produccion de hidrégeno mediante gasificacion de biomasa.

6.4.4 Estimacion del coste de produccién del hidrégeno y la electricidad

En base a los costes fijos y variables anuales de la planta, se calcula el coste de
generacion de los productos obtenidos. En este caso de estudio, se obtiene hidrogeno
como producto principal y electricidad como coproducto. Para calcular el coste de
produccién asociado a cada uno de ellos se sigue el enfoque de asignacion energético
empleado anteriormente en el ACV (Apartado 6.3.2). La Tabla 6.16 muestra la cantidad
producida de cada uno de los productos, el porcentaje de contribucion y el coste asociado
a cada uno de los productos.

Tabla 6.16. Calculo del coste de generacion de los productos del proceso de produccién de
hidrdgeno mediante gasificacion de biomasa.

Producto Produccién anual % Contribucién Coste de produccion
Hidrégeno 33.834t 96,1 2,15 €-kg?
Electricidad 45.290 MWh 3,9 0,06 € kWh

En la Tabla 6.16 se observa que el coste de produccion del hidrogeno mediante
gasificacion de biomasa es de 2,15 €-kg. En el informe realizado por McKinsey &
Company [25] se presenta un estudio de la evolucion del coste del hidrogeno hasta el afio
2050. Para ello, asumen un mix de diferentes tecnologias de produccion de hidrégeno
(renovables y no renovables) y obtienen un coste del hidrdégeno (incluye los costes de
produccion, transporte y venta) que varia desde aproximadamente 10 €-kg™* en el 2015
hasta 5 €-kg?! a partir del afio 2025. Si se comparan estos valores con el coste de
produccion de hidrégeno obtenido para el proceso de gasificacion de biomasa
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(2,13 €-kg™), se observa que este Gltimo es bastante inferior al asumido por McKinsey &
Company para 2025. Aunque en el presente estudio no se tienen en cuenta los costes de
transporte y venta del hidrdgeno, existe margen para no superar el valor de 5 €-kg™.
Ademas, cabe destacar que el coste obtenido para la electricidad es aproximadamente

igual al de la electricidad convencional (Apartado 5.4.5).

Por altimo, el coste obtenido de produccién de hidrogeno se compara con el asociado
al proceso convencional de reformado con vapor de gas natural (SMR). Este tltimo es de
1,37 €kg? (informacion detallada del analisis econdmico del proceso SMR se incluye en
el Anexo D), valor notablemente inferior al del hidrogeno derivado de biomasa. Teniendo
en cuenta que la gasificacion de biomasa para obtencion de hidrdégeno es un proceso
todavia en investigacién y que, aunque el coste de produccion del hidrégeno es mayor,
presenta el mismo orden de magnitud que el de procesos convencionales, se puede
concluir que es un proceso prometedor de obtencion de hidrogeno. Ademas, el proceso
SMR presenta peor comportamiento en términos de calentamiento global, ya que emite
10,11 kg COzeq-kg™* H2 més que el proceso de gasificacion de biomasa. Si se tiene en
cuenta el coste de derechos de emision de COz, para que el proceso de produccion de
hidrogeno basado en gasificacion fuera econdmicamente competitivo con el convencional

de SMR, el coste de los derechos de emision de CO2 tendria que alcanzar los 78 €-t™ CO,.
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7.1 Simulacion del proceso

7.1.1 Descripcion del sistema

La Figura 7.1 muestra el diagrama de flujo del proceso de coproduccion de
combustibles sintéticos y electricidad. Este proceso se puede dividir en tres secciones:
gasificacion, proceso Fischer-Tropsch y generacion de electricidad. En este caso de
estudio, la presion a la que se comprime el gas de sintesis en la seccion de gasificacion,
la cual viene determinada por la presion requerida en el reactor FT (25 bar) y las pérdidas

de carga que tienen lugar hasta el mismo, es de 26 bar.

A la salida de la seccién de gasificacion, el gas de sintesis presenta una elevada
concentracion de CO2 (24 % mol) por lo que se somete a un proceso para su eliminacion
[1]. Este proceso se lleva a cabo mediante el contacto del gas de sintesis (45 °C y 26 bar)
con una disolucion acuosa de monoetanolamina (MEA) al 20 % en peso (40 °C y 25 bar)
en una columna de absorcién, donde se produce la absorcion quimica del COg,
obteniéndose un gas de sintesis con una concentracion molar de CO de aproximadamente
el 3 %. A continuacién, la corriente de MEA rica en CO2 que sale de la columna de
absorcion se calienta a 90 °C, se expande hasta 2 bar y se introduce en un stripper, donde
se separa el CO absorbido [2-4]. A continuacion, la MEA regenerada se mezcla con un
aporte de MEA fresca para compensar las pérdidas por evaporacion y degradacion de la
misma. Finalmente, se comprime a 25 bar, se enfria a 40 °C y se recircula a la columna

de absorcion. La corriente rica en CO» se emite a la atmdsfera.

El gas de sintesis resultante presenta una relacion molar Ho/CO de 2,5. Debido a que
la relacion requerida para la reaccion FT es aproximadamente 2 [3], se separa parte del
gas de sintesis (21 %) y se envia a una unidad de PSA para separar el Ho. El gas residual
del PSA se mezcla con el 79 % del gas de sintesis restante, obteniéndose de esta forma la
relacion molar H2/CO requerida. A continuacion, el gas de sintesis se calienta a 200 °C y
se alimenta al reactor FT (220 °C y 25 bar), donde el H2 y el CO reaccionan dando lugar

a una mezcla de hidrocarburos.
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El principal objetivo del proceso seleccionado es la produccion de combustibles
sintéticos. Por ello, se elige un proceso FT a baja temperatura, ya que este favorece la
produccion de combustibles liquidos [2]. Los principales tipos de reactores empleados
para procesos a baja temperatura son el tubular y el reactor de slurry. El reactor tubular
esta constituido por una gran cantidad de tubos, en los cuales se encuentra el catalizador.
La temperatura del reactor se regula haciendo pasar agua por el exterior de los tubos. Este
tipo de reactor se trata de una tecnologia desarrollada, pero presenta como desventajas la
necesidad de parar la planta para sustituir el catalizador y la elevada pérdida de carga. En
el reactor de slurry, el catalizador se encuentra en suspension en un liquido (normalmente
formado por ceras producidas en el proceso) y el gas de sintesis se burbujea a través del
mismo. Este reactor se refrigera mediante un cambiador por el que circula agua. Las
principales ventajas del reactor de slurry en comparacion con el tubular son que no
requiere la parada de la planta para la sustitucion del catalizador y presenta menor pérdida
de carga, lo que supone menores costes de operacién y de construccion. Sin embargo, la
separacion de las ceras del catalizador es compleja [3].

Teniendo en cuenta estas caracteristicas, el reactor seleccionado es un reactor de
slurry que opera a 220 °C y 25 bar y presenta una conversion de CO del 80 % empleando
un catalizador basado en Co. El reactor de FT se refrigera con agua, produciendo de esta
forma vapor de baja presion (200°C y 2 bar). A la salida del reactor se obtienen dos
corrientes, una liquida formada por ceras (Cx+) Y una gaseosa compuesta por
hidrocarburos C1-C2o y gas de sintesis no convertido. La corriente gaseosa se enfria a 40
°C con el objetivo de separar el tail gas (C1-Ca4 y gas de sintesis) de la fraccion Cs.. Esta
ultima fraccion se decanta para separar el agua que contiene. En el proceso de
enfriamiento de la corriente gaseosa, se produce vapor de baja presion, enviandose parte
al gasificador y parte a la seccidn de generacion de electricidad. La corriente de ceras y
Cs+ se introducen en un reactor de hidrocraqueo (118 °C y 24 bar), donde son
transformadas en hidrocarburos dentro del rango de la gasolina y el diésel. EI H> necesario
para llevar a cabo este proceso es una fraccion de la corriente purificada en la unidad de
PSA previa al reactor de FT. A la salida del reactor de hidrocraqueo, la corriente de
hidrocarburos se introduce en una columna de destilacion, donde se separan tres

productos: un combustible gaseoso (C1-Ca), gasolina y diésel.

Finalmente, el tail gas y el combustible gaseoso se envian a la seccion de generacion

de electricidad, donde se introducen junto con aire en una turbina de gas a 24 bar, donde
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se queman a 1.200 °C y el producto se expande a 1,6 bar, generando 24 MW. A
continuacion, los gases de escape de la turbina (574 °C) se utilizan para producir vapor
de alta presion (554 °C y 80 bar) en una CRC de un nivel de presion. El vapor generado
en la caldera se mezcla con el producido en la seccién de gasificacion (enfriamiento del
gas de sintesis) y se introduce en el cuerpo de alta presion de una turbina de vapor de tres
niveles de presion (80/30/2 bar). Ademas el vapor generado en la seccion FT se introduce
en el cuerpo de baja presion de la turbina. De esta forma, se generan 16 MW. EIl vapor
necesario para el reboiler de la columna de destilacion de la seccion de refino y el de la
columna de absorcion de CO> se suministran mediante la extraccion del mismo de los
cuerpos de media y baja presion de la turbina, respectivamente (estas extracciones de
vapor no se encuentran reflejadas en la Figura 7.1).

7.1.2 Simulacién del sistema

En este apartado se describe la simulacion de las secciones del proceso FT y la de
generacion de electricidad. Al igual que en los casos de estudio anteriores, el modelo
termodindmico empleado es el RKS-BM. Ademés de los componentes definidos en el
Capitulo 4, se han incluido en este proceso los siguientes compuestos convencionales:
hidrocarburos parafinicos del C: al Co y monoetanolamina (MEA). Ademas, con el
objetivo de simplificar la simulacién, las ceras se definen como un compuesto
convencional, siendo representadas por un hidrocarburo parafinico de cadena lineal con
30 atomos de carbono (Cso). En la Figura 7.2 se muestra el diagrama de simulacion del

proceso.

En la seccion del proceso FT, el sistema de absorcion de CO2 consta principalmente
de dos unidades: una columna de absorcion, donde el CO- es absorbido en la disolucion
de MEA (R-NH>), y un stripper, donde se regenera dicha disolucion. Debido al tipo de
reacciones que se dan en el sistema de absorcion de CO> (Ecuaciones 7.1-7.5), se emplea
el modelo de propiedades ELECNRTL para modelar dicho sistema [4]. El software Aspen

Plus® lleva implementadas estas reacciones y sus constantes de equilibrio.

2H,0 — H;0" + OH Ec.7.1

CO, + 2H,0 — HCO;j + H;0" Ec. 7.2
R-NH, + HCO; —< RNHCOO™ + H,0 Ec.7.3
R-NH, + H;0" & R-NHj} + H,0 Ec.7.4
HCO; + H,0 — CO% + H;0" Ec.7.5
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En la Figura 7.3 se muestra el diagrama de simulacion del sistema de absorcion de
CO- con MEA. La columna de absorcién se simula con un blogue RadFrac con 8 etapas
de equilibrio sin condensador ni reboiler. En este bloque se especifica una recuperacion
molar del 90 % de CO:> en la disolucion de MEA. Para conseguir este objetivo, Aspen
Plus® calcula el caudal de disolucion de MEA necesario [4]. El stripper se modela con
un bloque RadFrac con 8 etapas de equilibrio y un reboiler tipo kettle. En este caso la
columna tampoco dispone de condensador. En este bloque se fija la cantidad de CO> que

se separa de la disolucion de MEA en un 90 %.

HE3

P | PUMP1
L-AMINES L-AMINE4

{svncast] >

ABSORBER

HE1

MIX

L-AMINEZ2

A
R-ANNE MU-AMINE

Figura 7.3. Diagrama de simulacion del sistema de absorcién de CO2 con MEA.

Como se explicéd en el Apartado 7.1.1, antes de introducir el gas de sintesis en el
reactor FT, parte es separado e introducido en una unidad PSA para ajustar la relacion
H/CO. Este equipo se modela mediante un bloque separador (bloque Sep), asumiendo
una recuperacion de Hz del 85 %. A continuacion, el gas de sintesis se calienta a 200 °C
mediante intercambio de calor con el producto gaseoso del reactor FT. Para simplificar la
simulacion, este intercambio de calor se modela mediante dos cambiadores Heater unidos

por una corriente de calor.

El reactor FT se simula mediante un bloque RStoic, en el que se implementan las
reacciones de produccion de parafinas de cadena lineal C1-Czo y ceras (Cao) segun la Ec.
7.6.

nCO + (2n + I)HZ_)CHHZH-FZ + nH20 Ec. 7.6
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La conversion de cada una de las reacciones se calcula mediante el modelo de
distribucion de Anderson-Schulz-Flory (ASF) asumiendo una conversion de CO del
80 %. El modelo ASF predice la distribucion de productos FT mediante la Ec. 7.7, que
supone un crecimiento de cadena («) constante. En la Ec. 7.7, W, indica la fraccion en
peso de un producto con n atdbmos de carbono [5,6]. En este caso de estudio, se toma un

valor del pardmetro « de 0,9 ya que es un valor tipico para catalizadores de cobalto [7].
W, =a™! - (1-0)* Ec.7.7

Las condiciones de operacion especificadas para el bloque RStoic son 220 °C y una
pérdida de carga de 0,5 bar. Debido a que el proceso es exotérmico, para mantener el
reactor en condiciones isotérmicas, éste es refrigerado con agua, produciendo vapor de
baja presion. Este intercambio de calor se modela con un blogue Heater unido con una
corriente de calor al bloque RStoic. Del reactor FT se obtienen dos corrientes, una
corriente gaseosa formada por hidrocarburos C1-Coo y una corriente liquida formada por
ceras. Debido a que el blogue RStoic s6lo presenta la opcidn de una corriente de salida,
se emplea un blogque separador (bloque Sep) para separar ambas corrientes. La corriente
gaseosa obtenida se introduce en un cambiador con el objetivo de calentar la corriente de
gas de sintesis a la entrada del reactor FT. A continuacion, esta corriente gaseosa se enfria
a 40 °C mediante dos cambiadores en serie, ambos modelados con bloques HeatX. El
primer cambiador enfria el producto gaseoso hasta 110 °C utilizando agua, la cual es
utilizada posteriormente para refrigerar el reactor FT. El segundo intercambiador enfria
dicho producto gaseoso hasta 40 °C utilizando agua de refrigeracion. A esta temperatura,
se produce la condensacion de la fraccion Cs+ y el agua, que se separa del tail gas
utilizando un bloque separador Flash. Finalmente, se separa el agua mediante un
decantador (bloque Decanter) y se envia junto con las ceras al reactor de hidrocraqueo.

El reactor de hidrocraqueo se modela mediante un blogue RYield en el que se
especifica la distribucion de productos: metano, gases licuados de petroleo (GLP, C2-C3),
gasolina y diésel. Para simplificar la simulacién, los GLP se modelan como propano (Cs),
la gasolina como octano (Cs) y el diésel como hexadecano (Cie). La fraccion maésica
producida de cada uno de los productos se muestra en la Tabla 7.1 [2]. Este blogque se
especifica como adiabatico y con una pérdida de carga de 0,5 bar. La columna de
destilacion donde se separan la fraccion de combustibles gaseosos (metano y GLP), la
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gasolina y el diésel se modela mediante un bloque RadFrac con 10 etapas de equilibrio,

condensador parcial y reboiler tipo kettle.

Tabla 7.1. Distribucion de productos del proceso de hidrocraqueo [2].

Producto % peso
Metano 3,4
GLP 8,8
Gasolina 26,1
Diésel 61,7

El combustible gaseoso producido en el proceso FT (metano y GLP) se comprime en
un compresor de tres etapas (bloque MCompr) hasta 23,7 bar y se envia junto con el tail
gas a la seccion de generacion de electricidad. Esta seccion consiste en un ciclo
combinado, y se modela de forma similar a la detallada en el caso BIGCC (Apartado
5.1.2). En la Figura 7.4 se muestra el diagrama de simulacién de esta seccion. A diferencia
del caso BIGCC, en este caso de estudio la CRC es de un nivel de presion y se modela
mediante cuatro cambiadores de calor HeatX, representando las diferentes zonas de la
caldera (economizador, evaporador, recalentador y sobrecalentador). La temperatura de
operacion de cada uno de los bloques HeatX se selecciona teniendo en cuenta los
pardmetros caracteristicos de la caldera (temperatura del vapor sobrecalentado, approach

temperature y pinch point) definidos en el Apartado 5.1.2.

La Tabla 7.2 muestra los principales bloques de simulacion empleados en las
secciones de FT y generacién de electricidad, asi como las condiciones de operacion

especificadas.

Mediante el proceso de coproduccién de biocombustibles y electricidad basado en
gasificacién, por cada tonelada de biomasa seca alimentada se producen 21,16 kg de
gasolina, 55,24 kg de diésel y se generan 191,63 kWh de electricidad neta. Ademas, se
produce un excedente de H> de 7,31 kg. Los principales resultados obtenidos en la

simulacion se detallan en el Anexo A.3.
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Figura 7.4. Diagrama de simulacion de la seccién de generacion de electricidad.

Tabla 7.2. Resumen de los principales blogues y condiciones de operacién del proceso de
coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad.

"
v

[

Unidad de operacién

Unidad absorcion CO;
Columna absorcién
Stripper

PSA

Reactor FT

Reactor hidrocraqueo

Destilacion hidrocarburos

Compresor del combustible gaseoso

Turbina de gas
Compresor
Céamara de combustion

Turbina

Bloque de
Aspen Plus®

RadFrac
RadFrac
Sep
RStoic
RYield
RadFrac
MCompr

Compr
RStoic
Compr

Condiciones de operacion

Etapas = 8; Absorcion CO,=90 %
Etapas = 8; Recuperacion CO, =90 %
Recuperacion (Hz) = 85 %

T =220°C; AP =0,5 bar
Q=0; AP =0,5 bar
Etapas = 10
Etapas = 3; Pdescarga = 23,7 bar

Q=0; AP =0

TNisoentrop= 0,85; Mmec = 0,97, P descarga = 23,7 bar

Tisoentrop = 0,90; Mmec =0,98; P descarga = 1,6 bar

173



Andlisis del sistema de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch

Tabla 7.2. Resumen de los principales blogues y condiciones de operacién del proceso de
coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad (continuacion).

Unidad de operacion Ai:aﬁusliz@’ Condiciones de operacion
Caldera de recuperacion de calor
Economizador Heat X Theow, out = 285 °C; P = 80 bar
Evaporador HeatX Fraccion vapor = 1; P = 80 bar
Recalentador HeatX Theov, out = 466 °C; P = 30 bar
Sobrecalentador HeatX Theov, out = 554 °C; P = 80 bar
Turbina de vapor
Zona alta presion Compr Nisoentrop = 0,90; Mmec = 0,94; Pdescarga = 30 bar
Zona presion intermedia Compr Nisoentrop = 0,90; Mmec = 0,94; Pescarga = 2 bar
Zona baja presién Compr Nisoentrop = 0,90; Mmec = 0,94; Pdescarga = 0,1 bar
Condensador HeatX Fraccion vapor = 0; P = 0,1 bar

7.2 Analisis exergético

7.2.1 Introduccion al caso de estudio

En la Figura 7.5 se muestra el diagrama del sistema considerado en el analisis
exergético. Este proceso se divide en cuatro secciones: gasificacion de biomasa y
reformado de alquitranes (Seccién GB), acondicionamiento del gas de sintesis (Seccion
AGS), Fischer-Tropsch y refino (Seccién FT) y produccién de electricidad (Seccién PE).

Al igual que el en los Capitulos 5y 6, en primer lugar se calculan las exergias quimica
(EQ), fisica (EF) y total (E) de cada una de las corrientes del proceso siguiendo la
metodologia mostrada en el Capitulo 3. La temperatura y presion de referencia asumidas
son 25 °C y 1 atm y los datos necesarios para el célculo de la exergia de las corrientes del
proceso se obtienen de su simulacion en Aspen Plus®. La Tabla 7.3 muestra las exergias
quimica, fisica y total obtenidas para las corrientes del proceso de coproduccion de

combustibles sintéticos y electricidad.
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Tabla 7.3. Exergias fisica (ET), quimica (E?) y total (E) de las corrientes del proceso Fischer-

Tropsch.

Corriente g (MW) EC (MW) EMW) | Corriente EF (MW) EC MW) EMW)
1 0,00 451,82 451,82 38 7,51-10? 22,14 22,89
2 2,52 461,92 464,44 39 3,47-107? 22,27 22,30
3 5,74 4,88 10,62 40 5,92-10? 22,27 22,86
4 904,48 467,13 1.371,61 41 5,64 188,18 193,82
5 28,94 285,15 314,09 42 6,43 188,18 194,62
6 875,54 181,98 1.057,53 43 3,58 134,30 137,88
7 994,66 5,45 1.000,11 44 2,84 134,30 137,14
8 43,13 5,45 48,58 45 1,92 134,30 136,22
9 951,53 0,00 951,53 46 1,74-107? 57,56 57,57
10 0,00 2,95.10 2,95.10 47 1,56 75,91 77,47
11 3,02 2,95.10 3,32 48 1,33-101 1,51-10% 2,84.10
12 43,13 5,45 48,58 49 5,92-10° 57,49 57,50
13 8,28 11,52 19,81 50 1,01-101 38,99 39,09
14 3,42.10°° 0,00 3,42-10° 51 7,88-107? 2,32 2,40
15 24,54 286,52 311,05 52 6,72-10* 19,81 20,49
16 1,88 286,52 288,40 53 6,75-107? 96,47 96,53
17 1,13 6,58-10! 1,79 54 2,23-10* 15,60 15,60
18 17,92 6,95 24,87 55 3,96-10* 23,21 23,21
19 0,00 20,82 20,82 56 2,44-101 60,07 60,32
20 6,71-10* 52,04 52,71 57 8,95-102 15,60 15,69
21 1,85-107 252,60 252,79 58 9,54-107? 73,09 73,19
22 8,66 252,53 261,19 59 0,00 4,48:10%  4,48-107
23 0,00 7,64-10° 7,64-10° 60 49,02 4,48-10" 49,47
24 2,82.10* 7,64.10°  3,59-10* 61 114,66 1,84 116,49
25 3,90-10¢ 1,27-101 1,27-101 62 31,85 1,84 33,69
26 1,10-10° 1,13-10° 1,14-10°% 63 9,31 1,84 11,14
27 8,66 252,37 261,02 64 18,73 7,26 25,98
28 6,39 210,21 216,60 65 19,26 6,84 26,11
29 6,60-10" 43,54 44,20 66 36,38 14,10 50,48
30 0,00 6,69-107? 6,69-107? 67 2,91.10? 1,04-101  3,95-10!
31 0,00 1302,67 1.302,67 68 29,00 14,10 43,10
32 3,79-10 1302,67 1.303,05 69 11,54 5,61 17,15
33 4,65-101 1302,67 1.303,14 70 12,10 5,61 17,71
34 17,46 8,49 25,95 71 5,51 5,61 11,13
35 2,63 8,04-10* 3,43 72 6,59 6,72 13,31
36 1,35 44,23 45,58 73 4,68-10 6,72 7,18
37 5,05 165,98 171,03 74 3,568-107? 6,36-10 6,72-10
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Tabla 7.3. Exergias fisica (ET), quimica (E?) y total (E) de las corrientes del proceso Fischer-

Tropsch (continuacién).

Corriente  E' (MW)

75
76
77
78
79
80
81
82
83
84
85
86
87
88
89
9

3,71-102
3,10-107
6,10-10°3
6,10-103
0,00
3,46-10°3
6,73-101
5,93
1,35
1,20-10*
6,42-102
6,43:102
2,63
2,74
5,03-1072
1,18

£ (Mw)
6,36-10"1
532101
1,05-10
5,67-10°1
4,63-10°1
5,67-10°1
5,67-101
5,99
1,10
532101
9,81.10°
9,81.10°
8,04-10°1
8,04-10°1
2,03.102
6,88-101

EMW) | Corriente " mw) E? @MW) EMW)
6,73-101 W, - - 3,98
5,63-101 W, - - 14,94
1,11-10% Ws - - 3,83:10°°
5,73:10! W, - - 4,79-10*
4,63-101 Ws - - 9,65-101
5,71-10* We - - 1,47-101
1,24 W, - - 53,73
11,91 Ws - - 77,96
2,45 Wy - - 6,25
6,51-101 Wio - - 5,20
7,40-102 Wiy - - 4,57
7,41-10 Wi, - - 1,86-10°3
3,43 Wis - - 4,30-10°®
3,54 Wy - - 1,41-10%
7,96-102 Wis - - 8,82:10°
1,87 Wi - - 1,43-10

7.2.2 Andlisis exergético global

Al igual que en los casos de estudio anteriores (Capitulos 5 y 6), en este apartado se

evalla la eficiencia exergética del proceso desde un punto de vista global. En la Figura

7.6 se muestran los limites del sistema tenidos en cuenta y entre paréntesis se indica el

namero de corriente. Se puede observar que se obtienen cuatro productos: gasolina y

diésel, como productos principales, y electricidad e hidrégeno como coproductos. La

corriente “electricidad” se refiere a la electricidad neta producida.

Limites del sistema

I
Biomasa (1 )—I—>

Electricidad—»
2 — Gasolina (55)——»
—  Aire (lO)—'—b i >
2 COPRODUCCION DE l Diésel (56)- >
AR COMBUSTIBLES - Hidrogeno (52—
—Aire 23—} " Gases de escape (13)—>
SINTETICOS Y L ES P!
Amina (30)——L» ELECTRICIDAD MEDIANTE [+ chizas (14)7—>
Aire (59) | 5 EL PROCESO FT H——Agua reﬁldual 20—
| ————Azufre (25—
— Agua (79)—‘-—» —I—Vcnlco 26—
| ‘—1('yascs de escape (29)——>

Figura 7.6. Limites del sistema del proceso de coproduccién de combustibles sintéticos y

Agua (48) 3

————Gases de escape (63)———>

electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch para el andlisis exergético global.
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La Tabla 7.4 muestra la exergia del combustible (£.), la exergia del producto (£p) y
la exergia asociada a corrientes residuales (£, ), asi como la eficiencia exergética (¢)
y la exergia destruida (E,) del sistema global. En este caso de estudio, la exergia del
combustible estd formada por la exergia de las corrientes de biomasa, agua, aire y amina;
la exergia del producto esta constituida por la exergia de la corrientes de gasolina, diésel,
hidrégeno y electricidad neta; y la exergia asociada a corrientes residuales esta formada
por las corrientes de gases de escape, cenizas, venteo, agua residual y azufre mostradas

en la Figura 7.6.

Tabla 7.4. Resultados del andlisis exergético global del proceso de coproduccion de combustibles
sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.

Sistema global

Ec (MW) 473,91
Ep (MW) 123,46
E es tot (MW) 128,28
Ep (MW) 222,17
£ (%) 26,05

En la Tabla 7.4 se aprecia que la eficiencia exergética global de proceso es del 26 %,
resultado inferior al encontrado en otros estudios (entre el 28 % y el 46 %, en funcion del
tipo especifico de proceso y de la materia prima) [8-10]. Ademas, se produce una
destruccidn exergética de 222,17 MW, lo que equivale a aproximadamente el 47 % de la
exergia del combustible, y se pierden 128,28 MW (27 % de la exergia del combustible)

debido a la emision de corrientes residuales.

Al igual que en los estudios anteriores (Capitulos 5 y 6), también se realiza un analisis
exergético a nivel de secciones del proceso. En las Tablas 7.5 y 7.6 se muestran las
corrientes que constituyen las exergias de combustible, de producto y de corrientes
residuales del proceso para cada una de las secciones y los resultados del analisis
exergético, respectivamente. Se observa que la seccion Fischer-Tropsch y refino es la que
presenta mayor eficiencia exergeética (87 %). El resto de secciones presentan eficiencias
alrededor del 65 %.
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Tabla 7.5. Calculo de exergias de combustible (E¢), de producto (£p) y de corrientes residuales
(E\es,10r) de las secciones del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad
mediante el proceso Fischer-Tropsch.

Seccion Ec Ep Eres tot
GB Ej +E; +Ejp+ W, Eis Eis +Ey
4
AGS  Ejst+E 4B o+EpstEso+Esst Z Wi Ejs+ EpstEss By + Eps + Exet Eoo
p)
FT E,g + Eg7-EgstEgg+ Wst+ Wy By +E,, +Ess+ EsetEsg+Eg3 Eug
11 16
PE Ejg+Ess+Esot EjotEgstEgs+Eg Z Wi - Z W; -Wo+E 7 +E34+Egr+Ego Eg3
s =)

Tabla 7.6. Resultados del analisis exergético por secciones del proceso de coproduccion de
combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.

Seccién GB Seccion AGS Seccion FT Seccion PE

Ec (MW) 466,71 373,92 218,60 101,95
Ep (MW) 311,05 241,93 190,27 67,48
Ere ot (MW) 19,81 97,05 2,84.10" 11,14
Ep (MW) 135,85 34,95 28,05 23,33
& (%) 66,65 64,70 87,04 66,19
yoi (%) 28,67 7,37 5,92 4,92
2p,i (%) 61,14 15,73 12,62 10,50

En la Figura 7.7 se muestra la contribucion a la destruccion exergética asociada a
cada una de las secciones del proceso. Se puede apreciar que la seccion de gasificacion y
reformado de alquitranes es la que presenta la mayor contribucion a la destruccion
exergeética (61 %). El resto de secciones presentan porcentajes de contribucion inferiores
al 15 %.

Acondicionamiento
gas de sintesis
15%

Gasificacion
biomasa y
reformado
alquitranes

61%

Produccion
electricidad
11%

Figura 7.7. Contribucion a la destruccion exergética de las diferentes secciones del proceso de
coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.
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7.2.3 Andlisis exergético a nivel de componente

Las Tablas 7.7 y 7.8 muestran los balances exergéticos de los componentes y los
resultados del analisis exergético, respectivamente. Al igual que en los estudios
anteriores, el gasificador indirecto (constituido por el gasificador y la cdmara de
combustion) se analiza como un Unico componente. De igual forma se procede con la
unidad de absorcion de COy, constituida por la columna de absorcion y el stripper, y con
la unidad de refino, formada por el reactor de hidroprocesado y la columna de destilacion

atmosférica.

Tabla 7.7. Balances exergéticos de los componentes del proceso de coproduccion de combustibles

sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.

Componente Ec Ep

Unidad de secado Ep-Eis E,-E,
Gasificador Ey+E; 4B -Epy Es+E,
Reformador de alquitranes ES-EfS E%
Compresor Comp-1 W, BB,
Intercambiador 1C-1 E;s-Epg Es-Ey;
Scrubber E6+E19-Eqp E,;
Compresor Comp-2 W, E5,-E5,
Unidad LO-CAT EpptEyy-Eos-Fog E,;
Compresor Comp-3 W3 [4-Ehs
Unidad absorcién CO; Ey7+E301E34-E35-Eg W, Eog
PSA By EagtEao
Compresor Comp-4 Ws Eho-Eho
Intercambiador 1C-3 BBl oy
Reactor FT Es BB +Ep-Es,
Intercambiador 1C-4 Bhy-Ehs Egi-Exo
Condens-FT Eys EygtE4r
Decantador Ey-Eug Eyo
Unidad de refino Es6tEso+Es; Es4+Ess+Es¢
Compresor Comp-5 We Jop S
Turbina de gas

Compresor Wy Ego-Lso

CcC Esg Ee1-Ego

Turbina EErEEz We
CRC Eg-Eg3 E24+ESO'EZ9'EI;0
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Tabla 7.7. Balances exergéticos de los componentes del proceso de coproduccion de combustibles
sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch (continuacion).

Componente Ec Ep

Turbina de vapor

Zona AP Ero-Erg Wo

Zona IP Jop S Wio

Zona BP - Wiy
Condensador Componente disipativo: Ep, = Ebq-Eb,
Bomba B-2 Wiz Eys-Ery
Bomba B-3 Wis Ego-Eng
Bomba B-4 Wig Ega-Eng
Bomba B-5 Was Egé—Egs
Bomba B-6 Wig o oyl

Tabla 7.8. Resultados del andlisis exergético por componentes del proceso de coproduccion de
combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.

Componente Ec (MW) Ep (MW) Ep (MW) £ (%) yb.i (%)
Unidad de Secado 28,78 12,62 16,15 43,87 3,41
Gasificador 478,38 362,67 115,71 75,81 24,42
Reform. alquitranes 289,55 286,52 3,03 98,95 6,40-10*
Compresor Comp-1 3,98 3,02 9,51-10! 76,08 2,01-10*
Intercambiador IC-1 22,65 21,28 1,37 93,94 2,90-10?
Scrubber 256,51 252,79 3,72 98,55 7,86-10
Compresor Comp-2 14,94 8,40 6,54 56,24 1,38
Unidad LO-CAT 261,06 261,02 3,81-102 99,99 8,04-10°°
Compresor Comp-3 3,83-10* 2,82.10* 1,01-10* 73,68 2,13-10°
Unidad absorcion CO» 239,88 216,60 23,28 90,30 4,91
PSA 45,58 45,19 3,89-10 99,15 8,21-107?
Compresor Comp-4 9,65-10! 5,57-101 4,08-101 57,69 8,62-102
Intercambiador 1C-3 7,95-101 7,37-101 5,79-10? 92,72 1,22-107?
Reactor FT 193,82 187,64 6,18 96,81 1,30
Intercambiador IC-4 9,23-10* 6,70-10* 2,53-10* 72,57 5,34-102
Condens-FT 136,22 135,04 1,18 99,14 2,48-10
Decantador 77,19 67,68 9,50 87,69 2,00
Unidad de refino 99,38 99,13 2,57-10 99,74 5,42-102
Compresor Comp-5 1,47-10% 8,93-102 5,80-102 60,61 1,22-107?
Turbina de gas

Compresor 53,73 49,02 4,71 91,24 9,93.10!
CcC 83,38 67,02 16,36 80,38 3,45
Turbina 82,80 77,96 4,84 94,15 1,02
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Tabla 7.8. Resultados del analisis exergético por componentes del proceso de coproduccion de
combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch (continuacion).

Componente Ec (MW) Ep (MW) Ep (MW) £ (%) yb.i (%)
CRC 22,55 18,11 4,44 80,31 9,37-10
Turbina de vapor

Zona AP 7,38 6,25 1,13 84,66 2,39:101

Zona IP 6,59 5,20 1,39 78,92 2,93-101

Zona BP 6,13 4,57 1,56 74,56 3,29-101
Condensador Disipativo 4,32-10% - -
Bomba B-2 1,86-10°° 1,25-10°® 6,09-10* 67,30 1,28-10*
Bomba B-4 1,41-10? 8,86-102 5,27-102 62,69 1,11-107
Bomba B-5 8,82:10° 5,49-10° 3,33-10° 62,21 7,03-10
Bomba B-6 1,43-10? 1,13-10? 3,05-102 78,74 6,43-103

La Figura 7.8 muestra la eficiencia exergética por componente del proceso de
coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad. Al igual que en los procesos
BIGCC y produccion de hidrégeno, la unidad de secado (Seccion GB) y el equipo Comp-
2 (Seccion AGS) presentan las eficiencias mas bajas de toda la planta con unos
porcentajes del 43,87 % y del 56,24 %, respectivamente. Ademas, en este caso de estudio
los compresores Comp-4 y Comp-5 también presentan bajas eficiencias (57,69 % y
60,61 %) debido a que son compresores multietapa y con refrigeracion intermedia. El
reformador de alquitranes, el scrubber y la unidad LO-CAT presentan eficiencias
exergeéticas cercanas al 100 %, debido a que se han modelado suponiendo equipos ideales
y exentos de pérdidas de calor. De igual forma ocurre con la unidad de refino, ya que se
simula suponiendo que los combustibles que se producen, es decir, GLP, gasolina y
diésel, estdn formados Unicamente por componentes modelo (Cz, Cs y Cis,
respectivamente). El reactor Fischer-Trospch presenta una eficiencia elevada ya que se
modela suponiendo una alta conversién de CO y despreciando pérdidas de calor. El resto
de componentes del sistema de produccion de combustibles sintéticos y electricidad

presentan eficiencias dentro de los rangos de valores habituales [11].
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Figura 7.8. Eficiencia exergética por componente del proceso de coproduccion de combustibles
sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.

En la Figura 7.9 se muestra la contribucion de cada uno de los equipos a la
destruccidn de exergia. La mayor fuente de destruccidn exergética es el gasificador, que
presenta una contribucion del 51,6 %. Este porcentaje equivale a que durante la
gasificacion se destruye un 24,4 % de la exergia del combustible que entra a la planta. La
unidad de absorcion de CO» también presenta una contribucion significativa (10,4 %). Si
a esto se le afiade la pérdida de exergia producida por la emision de corrientes residuales
al ambiente en este equipo (corriente 29: 44,20 MW), se obtiene que en la unidad de
absorcion de CO> se pierden 67,48 MW (aproximadamente el 14 % de la exergia del
combustible que entra a la planta). El resto de componentes presenta una contribucién a

la destruccion exergética menor del 10 %.
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Figura 7.9. Contribucion a la destruccién exergética por componente del proceso de coproduccion
de combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.
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Al igual que en los casos anteriores, las medidas para reducir la pérdida de exergia 'y
aumentar la eficiencia exergética del sistema deberian centrarse principalmente en el
gasificador (reduccion de la temperatura operacion, optimizacion de la presion de
operacion y desarrollo de materiales cataliticos para utilizarlos como material de lecho).
Otras posibles mejoras podrian ir dirigidas a la unidad de absorcion de CO». En este caso,
es necesario reducir las pérdidas de exergia debidas a la emision de corrientes residuales,
por ejemplo mediante la sustitucion por otro tipo de equipo de eliminacion de CO2 mas

selectivo.

7.3 Evaluacién ambiental

7.3.1 Objetivos y alcance

Ademaés de evaluar el comportamiento ambiental y energético del sistema de
coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad, se busca comparar el perfil
ambiental de los bioproductos obtenidos con el de los productos analogos convencionales.

La unidad funcional utilizada en el estudio de ACV es 1 kg de diésel sintético
producido en planta. Se selecciona dicha unidad funcional ya que, al tratarse de un
proceso FT a baja temperatura, se da un mayor rendimiento a diésel. En la Figura 7.10 se
muestran los limites del sistema establecidos. Se definen seis subsistemas: produccién y
transporte de chopo (SS0), pre-tratamiento, gasificacion de chopo y reformado de
alquitranes (SS1), limpieza del gas de sintesis, compresion y absorcion de CO; (SS2),
suministro de agua de refrigeracion (SS3), proceso FT y refino (SS4) y generacion de
electricidad (SS5). El analisis se realiza siguiendo una perspectiva “de la cuna a la puerta”
(cradle to gate), es decir, desde la produccion de la biomasa hasta la obtencion de los
combustibles sintéticos y la electricidad. En este estudio tampoco se incluyen los bienes
de capital. En la Figura 7.10 se observa que es un sistema multifuncional ya que se
obtienen diferentes productos: gasolina y diésel como productos principales, y
electricidad e hidrogeno como coproductos. Los subsistemas SS1-SS5 constituyen la

planta FT descrita en detalle en el Apartado 7.1.1.
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LIMITES DEL SISTEMA

Productos Material Emisiones A
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Figura 7.10. Diagrama simplificado del sistema FT para el estudio de ACV.

7.3.2 Adquisicion de datos

Los principales datos de inventario se obtienen de la simulacién del proceso en Aspen
Plus®. En la Tabla 7.9 se muestran los principales datos de inventario del sistema. Al
igual que en los casos previos, los datos asociados a la fase de produccion del chopo se
toman de bibliografia cientifica especifica [12,13], la distancia de transporte en camion
asumida es de 80 km y los datos secundarios se toman de la base de datos ecoinvent®
[14].

Mediante el proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad se
obtiene gasolina, diésel, un excedente de hidrégeno y electricidad. Para analizar este
sistema multifuncional, se distribuyen los datos del inventario de ciclo de vida y las cargas
ambientales entre los diferentes productos. Debido a que los productos energéticos
obtenidos son de diferente naturaleza, se sigue un enfoque de asignacion basado en el
contenido energético de cada uno de ellos. El contenido energético del diésel, la gasolina
y el hidrogeno se calcula en base a su PCI. En la Tabla 7.10 se muestra la cantidad

producida de cada uno de los productos y sus porcentajes de asignacion.
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Tabla 7.9. Principales datos de inventario para la coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad a partir de gasificacion de chopo (UF: 1 kg de diésel sintético).

ENTRADAS SALIDAS
Desde la tecnosfera Productos

Chopo (de SS0 a SS1) 36,21 kg Diésel 1,00 kg
Transporte del chopo (SS0) 2,90 t-km Gasolina 3,83-10 kg
Oxido de magnesio (SS1) 6,90-10°kg Hidrdgeno 1,32:101 kg
Olivino (SS1) 5,36-10 kg Electricidad 3,47 kWh
Catalizador reformado (SS1) 5,91-10%kg Residuos a tratamiento
Monoetanolamina (SS2) 1,05 kg Cenizas a vertedero (SS1) 4,89-10 kg
Catalizador proceso FT (SS4)  4,07-10*kg Olivino a vertedero (SS1) 5,91-10° kg
Agua (SS3) 29,40 kg Azufre a vertedero (SS1) 5,22-10° kg
Desde la naturaleza Agua a planta de tratamiento (SS2) 7,23 kg
Aire (SS1) 51,80 kg Catalizador FT a vertedero (SS4) 4,07-10* kg
Aire (SS2) 1,34-10% kg Emisiones al aire
Aire (SS4) 78,76 kg 0> (SS1) 1,57 kg

N (SS1) 39,74 kg

H,0 (SS1) 17,17 kg

CO2 (SS1) 12,56 kg

NO; (SS1) 4,31-10° kg

02 (SS2) 5,21-10"* kg

N2 (SS2) 1,03-10% kg

H,0 (SS2) 2,15 kg

CO; (SS2) 9,78 kg

NO; (SS2) 8,07-10" kg

H,0 (SS3) 25,65 kg

02 (SS5) 13,19 kg

N2 (SS5) 60,49 kg

H-0 (SS5) 3,04 kg

CO; (SS5) 4,97 kg

NO; (SS5) 2,57-10% kg

Emisiones al agua
Agua residual (SS3) 3,75 kg
Agua residual (SS4) 2,36 kg
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Tabla 7.10. Calculo de los factores de asignacion para el sistema de coproduccion de combustibles
sintéticos y electricidad a partir de gasificacion de chopo.

Producto Produccién por PCI Contenido energético  Factor asignacion
UF (MJ-kg?) (MJ-UF?) (%)
Diésel 1,00 kg 40,26 40,26 47,6
Gasolina 0,38 kg 42,90 16,30 19,3
Hidrégeno 0,13 kg 120,00 15,60 18,4
Electricidad 3,47 KWh - 12,49 14,8

7.3.3 Caracterizacién ambiental del sistema

La Tabla 7.11 muestra los resultados de la caracterizacion ambiental. Dichos
resultados se asocian a los diferentes productos obtenidos de acuerdo a los

correspondientes factores de asignacion (Tabla 7.10).

Tabla 7.11. Resultados de la caracterizacion ambiental del sistema FT (UF: 1 kg de diésel).

Categoria de

impacto Diésel Gasolina Hidrégeno  Electricidad Total
ARA (kg Sb eq) 4,06-10° 1,65-103 1,57-10° 1,26-103 8,54-103
CG (kg CO; eq) -2,02 -8,16-101 -7,81-10 -6,25-101 -4,24
ACO (kg CFC-11 eq) 7,67-10°8 3,11-10°8 2,97-10°8 2,38:10% 1,61-107
FOF (kg C2Ha eq) 1,51-10* 6,12-10° 5,86-10° 4,69-10° 3,18-10*
CT (m?a) 6,34 2,57 2,46 1,97 13,34
Ac (kg SOz eq) 4,60-10°° 1,86-10°3 1,78-10°3 1,43-10°3 9,68:10°°
Eu (kg POs*eq) 1,10-10°3 4,46-10* 4,27-10* 3,41-10* 2,32:10°3
DEA (MJ) 9,25 3,75 3,58 2,87 19,45
DEA (MJ) 317,83 128,71 123,16 98,57 668,27

La Figura 7.11 muestra la contribucion de cada subsistema a las categorias de
impacto seleccionadas. El subsistema de produccion y transporte de chopo (SS0) domina
las categorias de impacto ARA, ACO, CT, DEAn y DEA: con porcentajes superiores al
97 %. Ademas, el SSO es el subsistema que mas contribuye a las categorias FOF (67 %),
Ac (74 %) y Eu (67 %).

El subsistema de pre-tratamiento, gasificacion de chopo y reformado de alquitranes
(SS1) junto con el de limpieza de gas de sintesis, compresion y absorcion de CO; (SS2)
son los que presentan una mayor contribucion a la categoria CG. Para esta categoria,
puede observarse que el subsistema SSO influye favorablemente debido a la fijacion de

CO; durante el crecimiento de la biomasa. Esto se observa en el porcentaje de
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contribucion negativo en la Figura 7.11. A diferencia de los casos de estudio de los
Capitulos 5y 6, en la Tabla 7.11 se puede observar que el valor neto de CG es negativo,
lo que indicaria que el sistema es un sumidero de carbono. Sin embargo, este resultado se
debe al enfoque cradle to gate empleado para la realizacion del ACV, es decir, no se
considera el uso de los diferentes productos obtenidos. En el sistema analizado en el
presente capitulo, parte de los productos obtenidos (gasolina y diésel) contienen carbono,
por lo que la fase de uso en este caso de estudio si influye significativamente en los
impactos ambientales analizados, particularmente en el calentamiento global. Al
considerar la fase de uso, debido a la combustion del diésel y la gasolina, se obtiene un
valor neto de CG positivo (0,16 kg de CO- eq), lo que indica que no se trata de un sistema
final libre de emisiones de gases de efecto invernadero. Finalmente, el subsistema de
generacion de electricidad (SS5) presenta una influencia significativa en las categorias de
FOF, Ac y Eu, con porcentajes de contribucién superiores al 13 %, y también es una

fuente relevante de CG.
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854 (Proceso FT y refino) 1 885 (generacion de electricidad)

Figura 7.11. Contribucién de los subsistemas a los impactos ambientales del sistema FT.

A continuacion, se identifican los procesos especificos del sistema que mas influyen
en los impactos ambientales (Figura 7.12). El proceso de produccion del chopo es el
responsable de la elevada contribucion del subsistema SSO a las categorias de impacto
CT (debido al terreno necesario para el cultivo del chopo), ARA, ACO, FOF, DEAx
(debido principalmente al uso de diésel y de fertilizantes), Ac y Eu (debido al uso de
fertilizantes) y DEA: (debido a la elevada demanda de biomasa como materia prima
energética). El transporte del chopo (SS0) contribuye significativamente a las categorias
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de ARA, ACO, Ac, Eu y DEA, con porcentajes superiores al 17 %. Las emisiones al
aire de los subsistemas de pre-tratamiento, gasificacion de chopo y reformado de
alquitranes (SS1), de limpieza del gas de sintesis, compresién y absorcion de CO2 (SS2)
y de generacion de electricidad (SS5) son las responsables de la contribucién de dichos
subsistemas al CG. Ademas, las emisiones directas al aire de NOx del SS5 son las
principales responsables de la influencia de dicho subsistema a las categorias de FOF, Ac
y Eu. Finalmente, el resto de procesos presenta contribuciones poco significativas en la
mayoria de categorias, excepto en Ac y Eu (contribuciones superiores al 8 %) debido

principalmente al tratamiento de residuos.
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Figura 7.12. Contribucidn de los procesos a los impactos ambientales del sistema FT.

En base a la produccion energética potencial y al indicador DEAq (19,45 MJ), se
calcula el balance energético de ciclo de vida del sistema. La produccion energética
potencial esta constituida por la energia contenida en el diésel (40,26 MJ), la gasolina
(16,30 MJ), el hidrogeno (15,60 MJ), todas ellas calculadas en funcién de su PCI, y la
electricidad producida (12,49 MJ). De esta forma, se obtiene una produccion energeética
potencial de 84,65 MJ y un balance energético del ciclo de vida de +65,20 MJ. Desde una
perspectiva de ciclo de vida, la obtencién de un valor positivo del balance energético
indica un comportamiento prometedor del sistema de coproduccion de combustibles y

electricidad basado en gasificacion de chopo.

Finalmente, con el objetivo de evaluar el comportamiento energetico de ciclo de vida,

se calcula complementariamente su eficiencia energética de ciclo de vida. En base a la
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demanda energética acumulada total (668,27 MJ) y a la produccion energética potencial
(84,65 MJ), se calcula una eficiencia del 13 %. Esta baja eficiencia energética de ciclo de
vida es debida nuevamente a la alta demanda de chopo del sistema. Si bien la eficiencia

energética es baja, este sistema presenta un indice de renovabilidad muy elevado (97 %).
7.3.4 Comparacion frente a productos convencionales

En este apartado se comparan los perfiles ambientales de los productos basados en
gasificacion de biomasa acoplada al proceso FT (Gasolina-FT, Diésel-FT, Hidrogeno-FT
y Electricidad-FT) con los de los productos analogos producidos de forma convencional
(gasolina y diésel de origen fosil, hidrogeno basado en SMR y electricidad producida de

acuerdo al mix espariol).

Para realizar la comparacion con los productos convencionales, se sigue un enfoque
denominado “del pozo a la rueda” (well to wheels), es decir, también se tiene en cuenta
la etapa de uso de los productos obtenidos. Como los impactos de esta etapa se generan
debido principalmente al uso de la gasolina y del diésel, la fase de uso se limita a la
combustion de estos dos productos, no afectando al resto de productos obtenidos
(hidrogeno y electricidad). Las emisiones producidas durante el uso de dichos
combustibles se toman de la Agencia Europea de Medio Ambiente (European
Environment Agency, EEA) [15].

Los datos de inventario para la gasolina y diésel convencionales se toman de la base
de datos ecoinvent® para la fase de produccion [16] y de la EEA para la fase de uso [15].
Para el hidrégeno convencional, los principales datos de inventario se obtienen mediante
la simulacion del proceso en Aspen Plus®. Este hidrogeno convencional se corresponde
al utilizado previamente en el Apartado 6.3.4. Al igual que en el Apartado 5.3.4, los datos
de inventario del sistema de la electricidad convencional se adaptan de la base de datos
ecoinvent® [16] en base a la contribucion de las diferentes tecnologias de generacion
eléctrica a la cobertura de la demanda nacional en el afio 2013 [17]. En las Tablas 7.12-

7.15 se muestra el perfil ambiental de cada uno de los productos.

190



Capitulo 7

Tabla 7.12. Perfil ambiental del diésel-FT y del diésel convencional (1 kg de diésel; incluye fase de

uso).

Categoria de impacto Diésel-FT Diésel convencional
ARA (kg Sh eq) 4,06-10°3 2,32:10
CG (kg CO; eq) 1,12 3,55

ACO (kg CFC-11 eq) 7,67-108 4,56-107

FOF (kg C2H4 eq) 2,53-:10* 4,21-10*

CT (mZ) 6,34 2,76-10"

Ac (kg SO eq) 1,01-10°2 1,11-10

Eu (kg PO4%eq) 2,54-10° 2,06-10
DEA (MJ) 9,25 52,87
DEA: (MJ) 317,83 52,93

Tabla 7.13. Perfil ambiental de la gasolina-FT y de la gasolina convencional (1 kg de gasolina;
incluye fase de uso).

Categoria de impacto Gasolina-FT Gasolina convencional

ARA (kg Sh eq) 4,33-10°3 2,45-107?
CG (kg CO; €q) 1,19 3,96

ACO (kg CFC-11 eq) 8,17-108 4,67-107

FOF (kg CoH4 eq) 2,23-10°3 2,46-10°3

CT (m?a) 6,76 4,09-10*

Ac (kg SO; eq) 1,04-10? 1,28-10?

Eu (kg POs%*eq) 2,59-10°3 2,16-10°3
DEA. (MJ) 9,86 55,69
DEA: (MJ) 338,71 55,77

Tabla 7.14. Perfil ambiental del hidrdgeno-FT y del hidrégeno convencional (1 kg de hidr6geno).

Categoria de impacto Hidrdégeno-FT Hidrégeno convencional

ARA (kg Sb eq) 1,21-10? 8,91-102
CG (kg CO; €q) -6,01 10,56

ACO (kg CFC-11 eq) 2,29-107 1,21-10®

FOF (kg CoH4 eq) 4,50-10* 5,18-10*

CT (m?a) 18,91 8,95-10°3

Ac (kg SO; eq) 1,37-10%2 8,44-10°3

Eu (kg POs* eq) 3,28-10°3 1,64-10°
DEA. (MJ) 27,57 185,08
DEA: (MJ) 947,41 186,81
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Tabla 7.15. Perfil ambiental de la electricidad-FT y de la electricidad convencional (1 MWh de
electricidad).

Categoria de impacto Electricidad-FT Electricidad convencional
ARA (kg Sh eq) 3,63-101 2,25
CG (kg CO; €q) -180,11 285,63
ACO (kg CFC-11 eq) 6,85-10 2,01-10%
FOF (kg CoHs eq) 1,35-102 6,97-10
CT (m?a) 566,92 6,87
Ac (kg SO; eq) 4,12-101 1,81
Eu (kg POs%*eq) 9,84-1072 3,31-107
DEA. (MJ) 826,67 6.540,64
DEA: (MJ) 28.406,49 8.507,91

La comparacion ambiental del diésel-FT y la gasolina-FT con los equivalentes
convencionales se muestra en la Figuras 7.13 y 7.14. Puede observarse que ambos
combustibles FT presentan un comportamiento mas favorable en la mayoria de categorias
de impacto (ARA, CG, ACO, FOF, Ac y DEAy). Sin embargo, presentan peor
comportamiento que sus analogos convencionales en las categorias de CT (debido a los
requerimientos de terreno que presenta el chopo), Eu (principalmente por el uso de

fertilizantes) y DEA: (debido a la demanda de biomasa para el proceso).

La Directiva 2009/28/CE relativa al fomento del uso de energia procedente de fuentes
renovables establece requisitos de sostenibilidad para los biocarburantes [18]. En relacion
al calentamiento global, esta directiva establece que a partir del 1 de Enero de 2017 la
reduccion de las emisiones de GEI derivada del uso de biocarburantes seré de un 50 %
como minimo. Ademas, a partir del 1 de enero de 2018, dicha reduccidn debera ser del
60 % como minimo para los biocarburantes producidos en instalaciones cuya produccion
haya comenzado a partir del 1 de enero de 2017. En el presente caso de estudio, en
comparacion con la gasolina y diésel convencionales, se obtienen reducciones de las
emisiones de GEI mayores del 68,5 % para el diésel-FT y del 69,9 % para la gasolina-FT,

cumpliendo de esta forma los requisitos marcados por la Directiva.
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Figura 7.13. Comparacion de los impactos ambientales del diésel-FT y del diésel convencional.
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Figura 7.14. Comparacién de los impactos ambientales de la gasolina-FT y de la gasolina
convencional.

En cuanto a la comparacién ambiental entre el hidrogeno-FT y el convencional
basado en SMR, debido a los factores de asignacién empleados y a que las emisiones de
la fase de uso solamente se asocian a gasolina y diésel, la categoria de CG presenta un
valor negativo (Tabla 7.14), indicando que el hidrégeno-FT presenta un mejor
comportamiento en esta categoria que el hidrégeno convencional. En la Figura 7.15 se
comparan el resto de categorias ambientales. La eleccion del hidrogeno ambientalmente
mas adecuado depende de las categorias de impacto que se analicen. De hecho, el
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hidrégeno-FT se presenta como mejor opcién en términos de ARA, ACO, FOF y DEA.
Sin embargo, si se analizan las categorias de CT, Ac y Eu, presenta peores resultados que
el hidrégeno convencional. Estos resultados desfavorables para el hidrégeno-FT son
debidos principalmente al terreno necesario para el cultivo de la biomasa y al uso de
fertilizantes. Ademas, de manera similar al hidrégeno producido mediante gasificacion
de biomasa (Capitulo 6), debido al elevado consumo de biomasa (en comparacion con el
consumo de gas natural en el proceso SMR), también se presenta como peor opcion en

base a DEA..

DEAnr DEAt
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Figura 7.15. Comparacidén de los impactos ambientales asociados al hidrégeno-FT y al hidrégeno
convencional.

Finalmente, en la comparacion ambiental de la electricidad-FT y la electricidad
convencional, al igual que en el caso del hidrégeno-FT, la categoria CG presenta un valor
negativo (Tabla 7.15), mostrando un mejor comportamiento en términos de CG que la
electricidad convencional. La Figura 7.16 recoge las demés categorias de impacto. Al
igual que en la electricidad producida mediante BIGCC (Capitulo 5), la electricidad-FT
presenta mejores resultados que la convencional en todas las categorias de impacto
excepto en CT (debido a los requerimientos de terreno para el cultivo) y DEA: (debido a
la demanda de biomasa para el proceso).
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Figura 7.16. Comparacion de los impactos ambientales asociados a la electricidad-FT y a la
electricidad convencional.

Desde una perspectiva ambiental y energética de ciclo de vida, el sistema de
coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad basado en gasificacion de chopo
puede considerarse una alternativa prometedora a los sistemas convencionales de
produccion. Este sistema presenta resultados muy favorables en la mayoria de categorias
de impacto ambiental estudiadas, destacando las bajas emisiones de gases de efecto
invernadero y la reducida demanda de energia no renovable. Sin embargo, las categorias
de competicién por el terreno y demanda energética acumulada total presentan valores
bastante elevados. Por ello, nuevamente, las acciones de mejora del proceso deberian
centrarse en minimizar la demanda de biomasa y en mejorar la etapa de produccion de la

misma.

7.4  Analisis econdmico

7.4.1 Estimacion del coste de adquisicion de equipos

Al igual que en el proceso BIGCC y en el de produccion de hidrégeno (Capitulos 5
y 6, respectivamente), el coste de los equipos pertenecientes a las secciones de pre-
tratamiento de biomasa, gasificacion de biomasa y reformado de alquitranes y la unidad
LO-CAT de desulfuraciéon se estiman mediante la regla de Williams, ya que estas
secciones son comunes en todos los procesos. En este caso, también se calcula mediante

la regla de Williams el coste de la unidad de absorcion de CO-, la unidad PSA, el reactor
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Fischer-Tropsch, la unidad de refino, las turbinas de gas y de vapor y la caldera de

recuperacion de calor (CRC).

La Tabla 7.16 recoge el coste y la capacidad de los sistemas de referencia utilizados
en el método de Williams, asi como la fuente bibliografica de la que se toman. Al igual
que en los casos de estudio anteriores, el exponente de Williams considerado en todos los

casos es 0,7.

Tabla 7.16. Coste y capacidad de los sistemas de referencia empleados en el método de Williams
para el proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad.

Sistema de referencia  Capacidad Unidad de capacidad Coste (€2014) Bibliografia

Pre-tratamiento biomasa 2.000 t biomasa seca-dfa? 11.498.800 [19]
Gasificacion biomasa y
reformado de 109.368 kg gas de sintesis-h! 10.005.100 [19]
alquitranes
Unidad LO-CAT 5,63 t corriente residual-dia* 1.507.600 [19]
Unidad absorcién CO; 151.005 kg gas de sintesis-h! 5.674.100 [2]
Unidad PSA 155,24 t Hz puro-dia! 7.319.900 [19]
Reactor FT 71.358 m? gas de sintesis-h! 13.041.000 [2]
Unidad de refino 330 t hidrocarburos-dia* 6.872.100 [2]
Turbina de gas 25 MW 10.065.000 [20]
CRC 475 t vapor producido-h! 4.410.200 [20]
Turbina vapor 12,3 MW 5.854.600 [20]

El célculo del coste de los compresores y las bombas del proceso se realiza mediante
las correlaciones incluidas en el Apartado 3.5.2. Ademas, en el coste de los equipos se
incluye la primera carga del catalizador del reactor Fischer-Tropsch con objetivo de
amortizar dicho coste. La estimacion de la cantidad de catalizador requerido se realiza
calculando el volumen de catalizador mediante el caudal volumétrico de gas de sintesis y
la velocidad espacial y, a continuacion, se calcula la masa de catalizador mediante la
densidad del mismo. Los datos de coste, densidad y velocidad espacial del catalizador de
Fischer-Tropsch se muestran en la Tabla 7.17. El coste de los equipos de la planta de

coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad se muestra en la Tabla 7.18.

Tabla 7.17. Coste, densidad y velocidad espacial para el célculo de la cantidad de catalizador del
reactor Fischer-Tropsch.

. Velocidad espacial Densidad Coste
Catalizador (h) (kg-m") (€ 2014-kg™)

Fischer-Tropsch (Co) 100 1.025 28,50 [2]

Bibliografia
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Tabla 7.18. Coste de adquisicion de los equipos de la planta de coproduccion de combustibles
sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.

Componente
Pre-tratamiento de la biomasa
Gasificacion de biomasa
Reformador de alquitranes
Compresor Comp-1
Intercambiador IC-1
Scrubber
Compresor Comp-2
Unidad LO-CAT
Compresor Comp-3
Unidad absorcion CO»
PSA
Compresor Comp-4
Intercambiador 1C-3
Reactor FT
Intercambiador 1C-4
Condensador Condens-FT
Unidad de refino
Compresor Comp-5
Turbina de gas
CRC

Turbina de vapor

Coste (€ 2014)
11.498.800
11.171.600
Incluido en gasificacion de biomasa
Incluido en gasificacion de biomasa
Incluido en gasificacidn de biomasa
Incluido en gasificacidn de biomasa
3.401.100
116.800
191.700
3.063.200
1.513.200
753.500
56.700
10.101.400
63.700
65.200
4.524.300
691.700
9.846.700
4.561.200
7.041.700

Condensador Incluido en la turbina de vapor
Bomba B-1 Incluido en unidad de absorcién de CO;
Bomba B-2 42.900
Bomba B-3 54.400
Bomba B-4 137.600
Bomba B-5 704.300
Bomba B-6 146.100

Catalizador FT 995.000
E 70.742.900

7.4.2 Estimacion del coste total de la inversion

La estimacion del coste total de la inversion (TIC) de la planta de coproduccion de

combustibles sintéticos y electricidad se muestra en la Tabla 7.19.

197



Andlisis del sistema de coproduccion de combustibles sintéticos y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch

Tabla 7.19. Coste total de la inversion de la planta de coproduccién de combustibles sintéticos y
electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.

Concepto Expresion Coste (€ 2014)
Equipos (E) E 70.742.800
Materiales (M) 60 % -E 42.445.700
Obra civil y edificios 28 %-M 11.884.800
Obra metaltrgica 45 %-M 19.100.600
Instrumentacion 10 %-M 4.244.600
Electricidad 10 %-M 4.244.600
Aislamiento 5%:-M 2.122.300
Pintura 2%-M 848.900
Ingenieria de detalle (ID) 20 %-(E + M) 22.637.700
Construccion (C) 60 %-(E + M) 67.913.100
Supervision de la construccion (SC) 10 %-(E + M) 11.318.900
ISBL E+M+ID+C+SC 215.058.200
Servicios auxiliares (SA) 4 %-1SBL 8.602.300
Interconexiones (Int) 8 %-1SBL 17.204.700
Gastos puesta en marcha (PEM) 4 %-1SBL 8.602.300
OSBL SA + Int + PEM 34.409.300
Imprevistos (1) 10 %-(ISBL + SA + Int) 24.086.500
TIC ISBL + OSBL + I 273.554.000

7.4.3 Estimacion de los costes fijos y variables

Como ya se ha comentado, los costes fijos constan de los gastos salariales, los seguros
y la amortizacion. Al igual que en el proceso BIGCC y en el de produccion de hidrogeno,
los gastos salariales se calculan asumiendo tres operarios por turno, 4,2 turnos y un salario
anual individual de 40.000 euros. El seguro y la amortizacion se calculan comoun1 %y

un 10 % del coste total de la inversion (TIC), respectivamente.

Los costes variables incluyen las astillas de chopo y el agua de refrigeracion. Al igual
que anteriormente, la electricidad y el vapor necesarios para el proceso son producidos
en la propia planta, por lo que el Unico servicio auxiliar considerado es el agua de
refrigeracion, con un coste de 0,03 €:m™. El coste de las astillas de chopo utilizadas como
materia presenta un valor de 0,082 €-kg™ de biomasa en base seca [21]. La Tabla 7.20
muestra los costes fijos y variables estimados para la planta de coproduccion de

combustibles sintéticos y electricidad.
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Tabla 7.20. Costes fijos y variables anuales de la planta de coproduccion de combustibles sintéticos
y electricidad mediante el proceso Fischer-Tropsch.

Concepto Coste (€ 2014)
Gastos salariales 504.000

Seguro 2.735.500
Amortizacion 27.355.400
Total costes fijos 30.594.900
Biomasa 50.840.000
Agua de refrigeracion 1.308.400
Total costes variables 52.148.400
Total costes fijos y variables 82.743.400

En la Figura 7.17 se muestra la contribucion de los costes fijos y variables a los costes
totales anuales de la planta. De igual forma que en los procesos BIGCC y produccion de
hidrogeno, se puede observar que la mayor contribucion a los costes anuales se asocia a
la biomasa utilizada como materia prima, con un porcentaje del 61 %. La amortizacion

de la planta también influye significativamente en los costes anuales (33 %).

Agua
refrigeracion
2%
Materias
primas
61%
Seguros
3%
Gastos
salariales

1%

Figura 7.17. Contribucion de los costes fijos y variables a los costes anuales totales de la planta
Fischer-Tropsch.

7.4.4 Estimacion del coste de produccion de los combustibles sintéticos y la

electricidad

A partir del total de los costes fijos y variables anuales de la planta de coproduccion
de combustibles sintéticos y electricidad, se calcula el coste de generacion de los

productos obtenidos. Mediante este proceso, se obtienen varios productos: gasolina,
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diésel, un excedente de hidrogeno y electricidad. Al igual que en el estudio de ACV
(Apartado 7.3.2), se sigue un procedimiento de asignacion energético para calcular el
coste de produccion asociado a cada uno de los productos, siendo los factores de
asignacion los mismos que se calcularon anteriormente. El tiempo de operacion de la
planta es de 310 dias al afio. En la Tabla 7.21 se muestra la cantidad generada de cada
uno de los productos, el porcentaje de contribucion y el coste asociado a cada uno de
ellos.

Tabla 7.21. Calculo del coste de generacion de los productos del proceso de coproduccién de
combustibles sintéticos y electricidad.

Producto Produccién anual % Contribucion Coste de produccion
Diésel 41.157.928 | 47,6 0,95 €11
Gasolina 17.605.117 | 19,3 0,90 €11
Hidrégeno 4.531.600 kg 18,4 3,34 €kg?
Electricidad 118.843.306 kWh 14,8 0,10 €kWh

Finalmente, ya que la funcién principal del sistema FT es la obtencion de
combustibles, se compara el coste de produccion del diésel y de la gasolina obtenidos
mediante el proceso Fischer-Tropsch con el coste de los analogos convencionales. En la
Tabla 7.22 se muestra el coste de produccién de cada uno de los combustibles
convencionales, dicho coste se calcula en base al precio de venta (PVP) [22] y el
porcentaje asociado al coste de produccion [23]. Los valores obtenidos son
significativamente inferiores a los del diesel y la gasolina FT (Tabla 7.21). Sin embargo,
teniendo en cuenta que los costes presentan el mismo orden de magnitud y que se trata de
un proceso todavia en fase de investigacion, estos resultados sugieren que el proceso FT
para la obtencién de combustibles sintéticos podria ser un proceso econdémicamente

competitivo en un futuro.

Tabla 7.22. Célculo del coste de produccion del diésel y gasolina convencionales.

Combustible PVP (€17Y) % asociado al coste Coste produccion (€-17)
Diésel 1,34 49,0 0,66
Gasolina 1,39 45,0 0,63

Por otro lado, la obtencion de combustibles convencionales genera mayor cantidad
de emisiones de gases de efecto invernadero que el proceso FT (2,02 y 2,06 kg de CO2eq

mas por litro de diésel y gasolina, respectivamente), lo que hace a éste ultimo un proceso
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ambientalmente mas favorable. Teniendo en cuenta el coste de los derechos de emision

de COo, el proceso FT para la obtencion de combustibles sintéticos podria llegar a ser

econdmicamente competitivo si el precio de los derechos de emision de CO: llegara a

alcanzar los 144 €-t1 CO,, valor muy alejado del coste actual y que dificilmente se

alcanzara en un futuro cercano.
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8.1 Objetivos

El objetivo del presente capitulo es la comparacion de los tres sistemas basados en
gasificacion de biomasa estudiados en esta tesis. Esta comparacion se realiza en base a
los resultados exergéticos, ambientales y econdémicos obtenidos en los capitulos

anteriores.
8.2 Comparacion exergeética

La Figura 8.1 muestra la eficiencia exergeética de cada uno de los sistemas. El sistema
de produccién de hidrogeno presenta la mayor eficiencia exergética (35,53 %), seguido
del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC (31,45 %). El proceso de
coproduccion de combustibles sintéticos-FT y electricidad presenta una eficiencia
bastante inferior (26,05 %) comparado con los dos procesos anteriores. Esto se debe
principalmente al mayor nimero de operaciones implicadas en la transformacion del gas

de sintesis.

Eficiencia exergética, £ (%)
- - N el w w B
[=] w [=] [§,] [=] w [=]

w
L

BIGCC Produccién hidrogeno Combustibles sintéticos-FT

Figura 8.1. Comparacion de la eficiencia exergética de los sistemas energéticos basados en
gasificacion de biomasa.

Estos resultados exergéticos sugieren que, desde un punto de vista termodinamico, el
proceso de produccion de hidrégeno es la mejor opcion de los sistemas energéticos

analizados, aunque seguido muy de cerca por el sistema de produccion de electricidad
BIGCC.

En cuanto a la identificacién de los componentes mas significativos en el analisis

exergeético, en todos los casos de estudio el equipo que peor se comporta es el gasificador,
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ya que presenta la mayor contribucion a la destruccién exergética. Ademas, las secciones
de produccion de electricidad presentan también una contribucion significativa a la
destruccidn de exergia, asociada principalmente a la cAmara de combustion de la turbina
de gas (sistemas BIGCC y de produccion de combustibles-FT) y a la caldera de gas

(sistema de produccion de hidrogeno).

8.3 Comparacion ambiental

La comparacion ambiental entre los sistemas basados en gasificacion de biomasa
analizados en la presente tesis se realiza en base a las categorias mas estudiadas en el
analisis de sistemas energéticos: calentamiento global (CG) y demanda de energia no
renovable acumulada (DEAn). Para ello, se calcula el porcentaje de mejora de dichas
categorias de impacto para los productos de los sistemas de produccién de electricidad
(BIGCC), de produccion de hidrégeno y de produccion de combustibles sintéticos
(gasolina y diésel) respecto a los productos convencionales (mix eléctrico espafiol 2013,
hidrogeno de SMR y gasolina y diésel de petroleo, respectivamente). En la Figura 8.2 se

muestra el porcentaje de mejora en la categoria CG.

100% -
90% -
80% -
70% -
60% -|
50% -
40% -
30% -
20% -

10% -+

0%
Electricidad-BIGCC Biohidrégeno Gasolina-FT Diésel-FT

Figura 8.2. Mejora en la categoria CG de los productos energéticos basados en gasificacion de
biomasa con respecto a los productos convencionales.

Todos los productos obtenidos mediante gasificacion de biomasa conducen a
importantes disminuciones de emisiones de GEI, siendo del 94,5 % y del 95,9 % para la
electricidad BIGCC vy el biohidrégeno, respectivamente. Por su parte, los combustibles
FT producen mejoras cercanas al 70 %, demostrando que son una buena alternativa segun

la Directiva 2009/28/CE. Ademas, los procesos mas impactantes para los tres sistemas
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son las emisiones al aire de los subsistemas de gasificacion y de generacién de
electricidad.

La Figura 8.3 muestra el porcentaje de mejora de cada uno de los productos basados
en gasificacion de biomasa para la categoria de impacto DEAn. Relacionado con los
resultados en la categoria CG, la electricidad BIGCC vy el biohidrégeno presentan los
porcentajes de mejora mas elevados, con valores de aproximadamente el 90 %. Esto
significa que emplean un 90 % menos de energia no renovable que los correspondientes
productos convencionales. La gasolina y el diésel FT también presentan resultados de
mejora elevados (aproximadamente del 82 %). En todos los casos de estudio, la
produccion y transporte de biomasa se identifica como el proceso que mas influye en la
categoria de impacto DEA.

100% -+
920%
80%
70% -+
60% -+
50% 7
40% 7
30% -
20% +

10% -

0%

Electricidad-BIGCC Biohidrageno Gasolina-FT Diésel-FT

Figura 8.3. Mejora de la categoria DEAnr de los productos energéticos basados en gasificacion de
biomasa con respecto a los analogos convencionales.

En base a estos resultados se puede concluir que, aunque los tres sistemas basados en
gasificacién de biomasa presentan un buen comportamiento, los sistemas mas favorables

son el de produccion de electricidad BIGCC y el de produccion de hidrégeno.
8.4 Comparacion economica

En este apartado se compara el incremento en el coste de produccion de la
electricidad BIGCC, el hidrégeno basado en gasificacion y la gasolina y diésel FT con
respecto al coste de produccion para las técnicas convencionales (Figura 8.4).
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60% -

50%

40% -
30% A
20% A
10% A
0% T T T )

Electricidad-BIGCC Biohidrégeno Gasolina-FT Diésel-FT

% de incremento de coste de produccion

Figura 8.4. Incremento en el coste de produccidn con respecto al coste obtenido mediante procesos
convencionales.

Se observa que el sistema de produccion de electricidad (BIGCC) presenta el menor
incremento en el coste de produccion (33,33 %), seguido del sistema de produccion de
gasolina y diésel FT, con unos incrementos en el coste de produccién del 39,68 % y del
48,48 %, respectivamente. El sistema de produccion de hidrégeno presenta un incremento
en el coste de produccién significativamente mas elevado (57,66 %) que en los casos

anteriores.

Estos resultados sugieren una mayor viabilidad econémica para el sistema de
produccion de electricidad (BIGCC), seguido del sistema de produccion de combustibles

sintéticos FT.

Teniendo en cuenta todos los resultados anteriores, la produccién de electricidad
BIGCC es la opcion mas prometedora, ya que combina una buena eficiencia exergética
con elevadas reducciones de emisiones de GEIl y DEA, y con el menor incremento de

coste de produccion respecto a su producto convencional equivalente.

El sistema de produccién de hidrégeno presenta resultados similares, pero el
incremento de coste, respecto al hidrégeno obtenido por reformado con vapor de gas

natural, es el mayor en términos relativos.

Por su parte, el diésel y la gasolina obtenidos por FT presentan reducciones de GEI
cercanas al 70 %, por encima del 60 % que establece la Directiva 2009/28/CE para 2018,
haciendo que sean una alternativa muy competitiva para su empleo en el mix de
carburantes.
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En esta tesis, se ha desarrollado un modelo de simulacion de un sistema de
gasificacion indirecta con combustion de char con errores inferiores al 2 % al validarlo
con datos experimentales. Del estudio desarrollado a partir de esta simulacion se pueden

extraer como conclusiones mas importantes:

- El analisis exergético de los tres sistemas muestra que la mayor parte de la
destruccion exergética se produce en la seccién de gasificacion debido
principalmente a las irreversibilidades asociadas a las reacciones quimicas que se

dan en el gasificador.

- Las secciones de generacion de electricidad también presentan contribuciones
significativas a la destruccion exergética, especialmente en los sistemas BIGCC

y de produccidn de hidrégeno.

- En general, en base a los resultados obtenidos en el analisis exergético, las
medidas para aumentar la eficiencia exergética de los sistemas analizados
deberian centrarse principalmente en el gasificador como, por ejemplo, reducir la
temperatura de operacion y desarrollar materiales cataliticos que puedan ser
usados como material de lecho.

- Los estudios de analisis del ciclo de vida de los tres sistemas energéticos basados
en gasificacion de biomasa muestran que el cultivo y recoleccion del chopo y las
emisiones directas al aire de los subsistemas de pre-tratamiento, gasificacion de
chopo y reformado de alquitranes y de generacion de electricidad son las

principales fuentes de impacto ambiental.

- En base al valor positivo del balance energético del ciclo de vida y al elevado
indice de renovabilidad que presentan los tres sistemas estudiados, se estima un
comportamiento energético favorable. Sin embargo, su baja eficiencia energética
de ciclo de vida, debida a la elevada demanda de biomasa necesaria como materia
prima, sugiere acciones de mejora centradas en la minimizacion de dicha

demanda de biomasa y en optimizar la etapa de produccion de la misma.

- La electricidad y el hidrogeno basados en gasificacion presentan mejores
resultados que los analogos convencionales en la mayoria de categorias de
impacto evaluadas, destacando el calentamiento global y la demanda de energia

no renovable.
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La gasolina-FT vy el diésel-FT presentan mejores resultados que la gasolina y el
diésel convencionales en todas las categorias de impacto evaluadas, excepto en
las categorias de competencia por el terreno, eutrofizacion y demanda de energia
acumulada total. Ademas, presentan reducciones de las emisiones de GEI

superiores al 60 %.

Los costes de produccién de los productos obtenidos (electricidad, hidrogeno y
combustibles FT) son superiores a los de sus analogos convencionales, pero
presentan el mismo orden de magnitud. Esto hace que, al tratarse de tecnologias
no maduras y que deben alcanzar un mayor grado de desarrollo, puedan

considerarse estas tecnologias como muy prometedores.

El proceso de produccion de electricidad se identifica como, potencialmente, la
opcién con mayor viabilidad, ya que presenta unos resultados exergéticos y
ambientales muy favorables y los mejores resultados en base al coste de
produccion. Sin embargo, los otros dos sistemas no pueden ser descartados ya
que la eleccion de la mejor opcién estara condicionada por las necesidades

energéticas futuras.
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Anexo A

Anexo A:

Balances de materia
El presente anexo recoge los diagramas de simulacion de cada uno de los sistemas
analizados, asi como los resultados obtenidos en la simulacion (composicion, temperatura

y presion de cada una de las corrientes).

A.1 Sistema de produccion de electricidad mediante BIGCC

SEPH2S

SCRUBBER
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Figura A.1. Diagrama de simulacion del sistema de produccién de electricidad mediante BIGCC:
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Anexo A

Tabla A.1. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de electricidad mediante BIGCC.

Nombre corriente 1 2 3 4 5 6
Presion (bar) 1,80 1,80 1,80 1,80 1,80 1,60
Temperatura (°C) 25,00 184,10 184,10 870,00 195,80 870,00
Flujo total (kg-s™) 46,30 90,82 26,30 26,30 9,26 35,56
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 0 3,46 0 1,17 5,14-101 1,62
Flujo mésico (kg-s?) 0 90,82 0 14,06 9,26 30,56
Fraccién de vapor - 1 - 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 2,01 0 9,36 0 0
N2 0 50,81 0 1,40-101 0 0
H20 0 21,95 0 3,16 9,26 14,19
H: 0 0 0 1,403 0 5,645-101
CO 0 0 0 0 0 8,479
CO:2 0 16,05 0 0 0 4,04
NO:2 0 5,42-10° 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 7,38:10°
NH3 0 0 0 0 0 1,70-10?
CH4 0 0 0 0 0 1,77
CzaH: 0 0 0 0 0 7,62:10
CaH4 0 0 0 0 0 8,75-10*
C2He 0 0 0 0 0 6,30-102
Alquitranes 0 0 0 0 0 3,22-101
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 11,62 0 4,381
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 11,62 0 4,381
S 0 0 0 6,94-10°3 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo mésico total (kg-s?) 46,30 0 26,30 0 6,25-101  6,25-10*
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 46,30 0 26,30 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 6,25-10%  6,25-10!

219



Balances de materia

Tabla A.1. Resultados de la simulacién del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 7 8 9 10 11 12
Presion (bar) 1,60 1,60 1,40 1,00 1,80 1,60
Temperatura (°C) 870,00 870,00 950,6 25,00 100,20 870,00
Flujo total (kg-s™) 6,25-101 4,60 70,83 66,23 66,23 30,34
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 0 1,09-101 2,35 2,30 2,30 1,51
Flujo masico (Kg-s) 0 2,20-101 70,83 66,23 66,23 30,34
Fraccién de vapor - 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 2,01 15,43 15,43 0
N2 0 0 50,81 50,81 50,81 0
H20 0 0 1,963 0 0 14,19
H: 0 2,20-101 0 0 0 3,45-10
(6{0) 0 0 0 0 0 8,48
CO:2 0 0 16,05 0 0 4,04
NO:2 0 0 5,42-10° 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 7,38-10°3
NHa 0 0 0 0 0 1,69-101
CH4 0 0 0 0 0 1,77
CzaH: 0 0 0 0 0 7,62-102
CaH4 0 0 0 0 0 8,75-101
C2Hs 0 0 0 0 0 6,30-10
Alquitranes 0 0 0 0 0 3,22-10?
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 4,381 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 4,381 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo masico total (kg-s*)  6,25-10! 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 6,25-101 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacidn del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 13 14 15 16 17 18
Presion (bar) 1,40 97,00 97,00 1,20 1,20 1,00
Temperatura (°C) 765,90 43,20 534,00 150,00 25,00 60,00
Flujo total (kg-s) 30,34 11,77 11,77 30,34 111,34 116,36
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,65 6,53-:101  6,53-10* 1,65 6,18 6,45
Flujo masico (kg-s™) 30,34 11,77 11,77 30,34 111,34 116,36
Fraccién de vapor 1 0 1 1 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 9,72:102 0 0 9,72:10 0 3,89-10°
H20 9,66 11,77 11,77 9,66 111,34 116,03
H: 1,06 0 0 1,06 0 6,44-10°
(6{0) 6,14 0 0 6,14 0 2,66-10
CO:2 11,41 0 0 11,41 0 1,27-10
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 7,38:10°% 0 0 7,38:10° 0 1,40-10*
NH3 5,07-102 0 0 5,07-102 0 4,57-102
CHa 141 0 0 141 0 6,61-10?
CzaH: 3,81-102 0 0 3,81:10 0 4,05-10®
C2Ha4 4,38-10* 0 0 4,38-10* 0 4,58-10?
C2Hs 6,30-10°% 0 0 6,30-10° 0 8,07-10*
Alquitranes 1,61-10 0 0 1,61-10 0 1,61-10?
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacidn del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 19 20 21 22 23 24
Presion (bar) 1,00 1,00 23,40 23,40 1,00 1,20
Temperatura (°C) 60,00 40,10 40,00 40,00 25,00 47,00
Flujo total (kg-s?) 25,32 4,91 20,41 7,24-10°  1,75-10%  1,75-107
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,38 2,72:10 1,11 2,12-10* 6,07-10% 6,07-10*
Flujo masico (Kg-s) 25,32 4,91 2041  7,24-10% 175102 1,75-102
Fraccién de vapor 1 0 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 4,08-10°  4,08-10°3
N2 9,72-102 0 9,72:107? 0 1,34:102  1,34-10
H20 4,98 4,91 7,27-107? 0 0 0
H: 1,06 0 1,06 0 0 0
(6{0) 6,11 0 6,11 0 0 0
CO:2 11,28 0 11,28 0 0 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 7,24.10°3 0 7,24.10°  7,24-10°® 0 0
NHa 4,98-10° 0 4,98-10°° 0 0 0
CH4 1,35 0 1,35 0 0 0
CzaH: 3,41-10 0 3,41.10? 0 0 0
CaH4 3,92:10 0 3,92:10 0 0 0
C2Hs 5,49-10° 0 5,49-10°3 0 0 0
Alquitranes 1,39-10° 0 1,39-10° 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacidn del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 25 26 27 28 29 30
Presion (bar) 1,00 1,00 23,40 1,00 23,40 23,40
Temperatura (°C) 40,00 40,00 40,00 25,00 513,00 1288,9
Flujo total (kg-s?) 1,79-102 6,81-10°% 20,41 251,95 251,95 272,36
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 7,13-10* 0 1,11 8,73 8,73 9,47
Flujo masico (Kg-s) 1,79-102 0 20,41 251,95 251,95 272,36
Fraccién de vapor 1 - 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 6,80-10* 0 0 58,68 58,68 39,94
N2 1,34-107? 0 9,72-102 193,27 193,27 193,36
H20 3,83:10°° 0 7,27-102 0 0 13,10
H: 0 0 1,06 0 0 0
(6{0) 0 0 6,11 0 0 0
CO:2 0 0 11,28 0 0 25,94
NO:2 0 0 0 0 0 1,35-10?
H2S 0 0 0 0 0 0
NHa 0 0 4,98-10°° 0 0 0
CH4 0 0 1,35 0 0 0
CzaH: 0 0 3,41-10 0 0 0
C2Ha4 0 0 3,92-10* 0 0 0
C2Hs 0 0 5,49-10°% 0 0 0
Alquitranes 0 0 1,40-10° 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo masico (kg-s™) 0 6,81-10°3 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 6,81-103 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0

223



Balances de materia

Tabla A.1. Resultados de la simulacidn del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 31 32 33 34 35 36
Presion (bar) 1,50 1,50 1,50 1,50 1,50 1,50
Temperatura (°C) 553,50 493,20 437,10 317,50 271,40 268,70
Flujo total (kg-s?) 272,36 272,36 272,36 272,36 272,36 272,36
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 9,47 9,47 9,47 9,47 9,47 9,47
Flujo masico (kg-s™) 272,36 272,36 272,36 272,36 272,36 272,36
Fraccién de vapor 1 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 39,94 39,94 39,94 39,94 39,94 39,94
N2 193,36 193,36 193,36 193,36 193,36 193,36
H20 13,10 13,10 13,10 13,10 13,10 13,10
H: 0 0 0 0 0 0
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO:2 25,94 25,94 25,94 25,94 25,94 25,94
NO:2 1,35-10% 1,35-10% 1,35-102 1,35-102 1,35-10% 1,35-10?
H2S 0 0 0 0 0 0
NHa 0 0 0 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacién del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 37 38 39 40 41 42
Presion (bar) 1,50 1,50 1,50 1,50 1,50 1,50
Temperatura (°C) 219,70 216,80 206,70 172,20 129,70 116,90
Flujo total (kg-s?) 272,36 272,36 272,36 272,36 272,36 272,36
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 9,47 9,47 9,47 9,47 9,47 9,47
Flujo masico (kg-s™) 272,36 272,36 272,36 272,36 272,36 272,36
Fraccién de vapor 1 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 39,94 39,94 39,94 39,94 39,94 39,94
N2 193,36 193,36 193,36 193,36 193,36 193,36
H20 13,10 13,10 13,10 13,10 13,10 13,10
H: 0 0 0 0 0 0
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO:2 25,94 25,94 25,94 25,94 25,94 25,94
NO:2 1,35-10% 1,35-102 1,35-102 1,35-10% 1,35-10% 1,35-10?
H2S 0 0 0 0 0 0
NHa 0 0 0 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacién del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 43 44 45 46 47 48
Presion (bar) 1,50 97,00 97,00 97,00 97,00 97,00
Temperatura (°C) 95,30 43,20 100,00 190,00 299,00 308,70
Flujo total (kg-s?) 272,36 26,27 26,27 26,27 26,27 26,27
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 9,47 1,46 1,46 1,46 1,46 1,46
Flujo masico (kg-s?) 272,36 26,27 26,27 26,27 26,27 26,27
Fraccién de vapor 1 0 0 0 0 1
Flujo componente (kg-s?)
02 39,94 0 0 0 0 0
N2 193,36 0 0 0 0 0
H20 13,10 26,27 26,27 26,27 26,27 26,27
H: 0 0 0 0 0 0
CoO 0 0 0 0 0 0
COz 25,94 0 0 0 0 0
NO:2 1,35-10? 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 0 0 0 0 0
CHa 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2He 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacidn del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 49 50 51 52 53 54
Presion (bar) 97,00 97,00 20,00 2,00 2,00 2,00
Temperatura (°C) 533,50 533,70 308,70 42,10 110,00 110,00
Flujo total (kg-s™) 26,27 38,04 38,04 13,01 13,01 5,50
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,46 2,11 2,11 7,22-10%  7,22-10t  3,06-10"!
Flujo masico (Kg-s) 26,27 38,04 38,04 13,01 13,01 5,50
Fraccién de vapor 1 1 1 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H20 26,27 38,04 38,04 13,01 13,01 5,50
H: 0 0 0 0 0 0
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO:2 0 0 0 0 0 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NHa 0 0 0 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacidn del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC

(continuacion).

Nombre corriente 55 56 57 58 59 60
Presion (bar) 2,00 2,00 2,00 20,00 20,00 20,00
Temperatura (°C) 120,20 195,80 110,00 110,50 202,00 212,4
Flujo total (kg-s?) 5,50 5,50 7,51 7,51 7,51 7,51
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 3,06-10"  3,06-10"  4,17-10% 4,17-10' 4,17-10' 4,17-10%
Flujo maésico (kg-s™) 5,50 5,50 7,51 7,51 7,51 7,51
Fraccién de vapor 1 1 0 0 0 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H20 5,505 5,505 7,51 7,51 7,51 7,51
H: 0 0 0 0 0 0
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO:2 0 0 0 0 0 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NHa 0 0 0 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacidn del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 61 62 63 64 65 66
Presion (bar) 20,00 20,00 20,00 2,00 2,00 2,00
Temperatura (°C) 251,40 298,90 473,20 195,70 195,70 195,70
Flujo total (kg-s™) 7,51 45,55 45,55 45,55 3,75 41,80
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 4,17-10* 2,53 2,53 2,53 2,08-10* 2,32
Flujo masico (Kg-s) 7,51 45,55 45,55 45,55 3,75 41,80
Fraccién de vapor 1 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H20 7,51 45,55 45,55 45,55 3,75 41,80
H: 0 0 0 0 0 0
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO:2 0 0 0 0 0 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NHa 0 0 0 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacidn del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC

(continuacion).

Nombre corriente 67 68 69 70 71 72
Presion (bar) 0,10 0,10 1,00 1,00 1,00 2,00
Temperatura (°C) 45,80 45,80 45,80 25,00 42,10 42,10
Flujo total (kg-s™) 41,80 41,80 41,80 9,26 51,06 51,06
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 2,32 2,32 2,32 5,14-10* 2,83 2,83
Flujo masico (Kg-s) 41,80 41,80 41,80 9,26 51,06 51,06
Fraccion de vapor 9,32:10% 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H20 41,80 41,80 41,80 9,26 51,06 51,06
H: 0 0 0 0 0 0
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO:2 0 0 0 0 0 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NHa 0 0 0 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.1. Resultados de la simulacidn del proceso de produccién de electricidad mediante BIGCC
(continuacion).

Nombre corriente 73 74
Presion (bar) 2,00 97,00
Temperatura (°C) 42,10 43,20
Flujo total (kg-s™) 38,04 38,04
Substream Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 2,11 2,11
Flujo masico (kg-s?) 38,04 38,04
Fraccién de vapor 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0
N2 0 0
H20 38,04 38,04
H: 0 0
(6{0) 0 0
CO2 0 0
NO: 0 0
H2S 0 0
NHs 0 0
CH, 0 0
C2H2 0 0
C2H4 0 0
CzHs 0 0
Alquitranes 0 0
Substream Solid Solid
Flujo masico (kg-s™) 0 0
Flujo componente (kg-s?)
C (Char) 0 0
S 0 0
Substream NC NC
Flujo masico total (kg-s™?) 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0
Cenizas 0 0
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccién de hidrégeno.

Nombre corriente 1 2 3 4 5 6
Presion (bar) 1,80 1,80 1,80 1,80 1,80 1,60
Temperatura (°C) 25,00 184,10 184,10 870,00 186,90 870,00
Flujo total (kg-s™) 46,30 90,82 26,30 26,30 9,26 35,56
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 0 3,46 0 1,17 5,14-101 1,62
Flujo mésico (kg-s?) 0 90,82 0 14,06 9,26 30,56
Fraccién de vapor - 1 - 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 2,01 0 9,36 0 0
N2 0 50,81 0 1,40-101 0 0
H20 0 21,95 0 3,16 9,26 14,19
H: 0 0 0 1,40 0 5,64-101
CO 0 0 0 0 0 8,48
CO:2 0 16,05 0 0 0 4,04
NO:2 0 5,42-10° 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 7,38-10°3
NH3 0 0 0 0 0 1,69-10
CH4 0 0 0 0 0 1,77
CzaH: 0 0 0 0 0 7,62-10
CaH4 0 0 0 0 0 8,75-101
C2He 0 0 0 0 0 6,30-102
Alquitranes 0 0 0 0 0 3,22-10?
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 11,62 0 4,38
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 11,62 0 4,38
S 0 0 0 6,94-10°3 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo mésico total (kg-s?) 46,30 0 26,30 0 0 6,25-101
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 46,30 0 26,30 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 6,25-101
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrégeno (continuacion).

Nombre corriente 7 8 9 10 11 12
Presion (bar) 1,60 1,60 1,40 1,00 1,80 1,60
Temperatura (°C) 870,00 870,00 957,30 25,00 100,20 870,00
Flujo total (kg-s™) 6,25-101 4,60 70,83 66,23 66,23 30,34
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 0 1,09-101 2,35 2,30 2,30 1,51
Flujo mésico (kg-s?) 0 2,20-10* 70,83 66,23 66,23 30,34
Fraccién de vapor - 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 2,01 15,43 15,43 0
N2 0 0 50,81 50,81 50,81 0
H20 0 0 1,963 0 0 14,19
H: 0 2,20-101 0 0 0 3,45-10
CO 0 0 0 0 0 8,479
CO:2 0 0 16,05 0 0 4,04
NO:2 0 0 5,42-10° 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 7,38-10°3
NH3 0 0 0 0 0 1,69-10
CH4 0 0 0 0 0 1,77
CzaH: 0 0 0 0 0 7,62-10
CaH4 0 0 0 0 0 8,75-101
C2He 0 0 0 0 0 6,30-102
Alquitranes 0 0 0 0 0 3,22-10?
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 4,381 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 4,381 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo masico total (kg-s*)  6,25-10! 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 6,25-101 0 0 0 0 0
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrégeno (continuacion).

Nombre corriente 13 14 15 16 17 18
Presion (bar) 1,40 80,00 80,00 1,20 1,20 1,00
Temperatura (°C) 765,90 35,80 680,00 150,00 25,00 60,00
Flujo total (kg-s) 30,34 10,48 10,48 30,34 117,21 122,61
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,65 582:101 5,82:101 1,65 6,51 6,80
Flujo masico (kg-s?) 30,34 10,48 10,48 30,34 117,21 122,61
Fraccién de vapor 1 0 1 1 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 9,72:102 0 0 9,72:102 0 3,89-10°
H20 9,66 10,48 10,48 9,66 117,21 122,26
H: 1,06 0 0 1,06 0 0
CO 6,14 0 0 6,14 0 3,00-10?
CO:2 11,41 0 0 11,41 0 1,32:10?
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 7,38-10°3 0 0 7,38-10°° 0 0
NH3 5,07-1072 0 0 5,07-107 0 4,70-107
CHa 1,41 0 0 141 0 7,50-107?
CzaH: 3,81-102 0 0 3,81:10? 0 5,00-10°3
CaH4 4,38-101 0 0 4,38-101 0 5,10-102
C2He 6,30-10°3 0 0 6,30-10° 0 1,00-10°3
Alquitranes 1,61-10? 0 0 1,61-10? 0 1,61-10?
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrégeno (continuacion).

Nombre corriente 19 20 21 22 23 24
Presion (bar) 1,00 1,00 30,00 30,00 1,00 1,20
Temperatura (°C) 60,00 40,10 40,00 40,00 25,00 47,00
Flujo total (kg-s™) 24,93 4,56 20,37 7,00-10® 1,70-10% 1,70-10?
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,36 2,53-101 1,10 2,12-10* 1,00-10° 1,00-10®
Flujo masico (kg-s™) 24,93 4,56 20,37 7,00-10® 1,70-10% 1,70-10?
Fraccién de vapor 1 0 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 4,00-10°  4,00-10°
N2 9,70-10? 0 9,70-102 0 1,30-102  1,30-10%
H20 4,62 4,56 5,90-102 0 0 0
H: 1,06 0 1,06 0 0 0
CO 6,11 0 6,11 0 0 0
CO:2 11,28 0 11,28 0 0 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 7,00-10°3 0 7,00-10°  7,00-10° 0 0
NH3 4,00-10° 0 4,00-10°3 0 0 0
CH4 1,34 0 1,34 0 0 0
CzaH: 3,40-10? 0 3,40-102 0 0 0
CaH4 3,86-101 0 3,86-10* 0 0 0
C2He 5,00-10°® 0 5,00-10°° 0 0 0
Alquitranes 1,39-10° 0 1,39-10° 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrégeno (continuacion).

Nombre corriente 25 26 27 28 29 30
Presion (bar) 1,00 1,00 30,00 30 30 29,80
Temperatura (°C) 40,00 40,00 40,00 515,80 282,20 350,00
Flujo total (kg-s™) 1,80-10% 6,81-10°° 20,37 11,72 32,09 32,09
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,00-10°® 0 1,10 6,51-101 1,75 1,75
Flujo masico (kg-s™) 1,80-10 0 20,37 11,72 32,09 32,09
Fraccién de vapor 1 - 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 1,00-10°® 0 0 0 0 0
N2 1,30-10 0 9,70-102 0 9,70-102  9,70-1072
H20 4,00-103 0 5,90-102 11,72 11,78 11,78
H: 0 0 1,06 0 1,06 1,06
CO 0 0 6,11 0 6,11 6,11
CO:2 0 0 11,28 0 11,28 11,28
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 0 4,00-10°3 0 4,00-10°  4,00-10°
CH4 0 0 1,34 0 1,34 1,34
CzaH: 0 0 3,40-102 0 3,40-102  3,40-1072
CaH4 0 0 3,86-10* 0 3,86-:101  3,86-10%
C2He 0 0 5,00-10°° 0 5,00-10°  5,00-103
Alquitranes 0 0 1,39-10° 0 1,39-10° 1,39-10°
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo masico (kg-s™) 0 7,00-10°3 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 7,00-10°3 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0

238



Anexo A

Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrégeno (continuacion).

Nombre corriente 31 32 33 34 35 36
Presion (bar) 29,50 29,30 29,00 28,70 28,50 28,50
Temperatura (°C) 434,90 317,70 200 219,00 40,00 40,00
Flujo total (kg-s™) 32,09 32,09 32,09 32,09 32,09 7,88
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,75 1,75 1,75 1,75 1,75 4,37-101
Flujo masico (kg-s™) 32,09 32,09 32,09 32,09 32,09 7,88
Fraccién de vapor 1 1 1 1 0,75 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 9,70-102 9,70-102 9,70-102 9,70-102 9,70-10% 0
H20 9,07 9,07 9,07 7,95 7,95 7,88
Ha 1,36 1,36 1,36 1,49 1,49 0
CO 1,89 1,89 1,89 0,15 0,15 0
CO:2 17,90 17,90 17,90 20,63 20,63 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 4,00-10° 4,00-10° 4,00-10° 4,00-10° 4,00-10°3 0
CHa 1,34 1,34 1,34 1,34 1,34 0
CzaH: 3,40-102 3,40-102 3,40-102 3,40-102 3,40-10% 0
CaH4 3,86-101 3,86-10! 3,86-10' 3,86:101 3,86-10% 0
C2He 5,00-10° 5,00-10° 5,00-10® 5,00-10° 5,00-10° 0
Alquitranes 1,39-10% 1,39-10° 1,39-10° 1,39-10° 1,39-10° 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo masico (kg-s™) 0 7,00-10°3 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 7,00-10°3 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrégeno (continuacion).

Nombre corriente 37 38 39 40 41 42
Presion (bar) 28,50 28,50 1,20 1,00 1,20 1,20
Temperatura (°C) 40,00 40,00 40 25,00 84,10 700,30
Flujo total (kg-s?) 24,21 1,26 22,95 143,41 143,41 166,36
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,32 6,27-10%  6,91-10? 4,97 4,97 5,60
Flujo masico (kg-s?) 24,21 1,26 22,95 143,41 143,41 166,36
Fraccién de vapor 1 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 33,40 33,40 24,74
N2 9,70-10? 0 9,70-102 110,01 110,01 110,10
H20 7,40-102 0 7,40-102 0 0 5,61
H: 1,49 1,26 2,23-10 0 0 0
CoO 1,54-101 0 1,54-101 0 0 0
CO:2 20,63 0 20,63 0 0 25,89
NO:2 0 0 0 0 0 1,10-10?
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 4,00-10° 0 4,00-10°3 0 0 0
CH4 1,34 0 1,34 0 0 0
CzaH: 3,40-10? 0 3,40-102 0 0 0
CaH4 3,86-101 0 3,86-10* 0 0 0
C2He 5,00-10°® 0 5,00-10°° 0 0 0
Alquitranes 1,39-10° 0 1,39-10° 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo masico (kg-s™) 0 7,00-10°3 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 7,00-10°3 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrégeno (continuacion).

Nombre corriente 43 44 45 46 47 48
Presion (bar) 1,20 1,20 1,20 1,20 80,00 80,00
Temperatura (°C) 537,90 537,20 300,40 115,80 35,80 285,00
Flujo total (kg-s™) 166,36 166,36 166,36 166,36 29,60 29,60
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 5,60 5,60 5,60 5,60 1,64 1,64
Flujo masico (kg-s™) 166,36 166,36 166,36 166,36 29,60 29,60
Fraccién de vapor 1 1 1 1 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 24,74 24,74 24,74 24,74 0 0
N2 110,10 110,10 110,10 110,10 0 0
H20 5,61 5,61 5,61 5,61 29,60 29,60
H: 0 0 0 0 0 0
CO 0 0 0 0 0 0
CO:2 25,89 25,89 25,89 25,89 0 0
NO:2 1,10-10% 1,10-10% 1,10-102 1,10-1072 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 0 0 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2He 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrégeno (continuacion).

Nombre corriente 49 50 51 52 53 54
Presion (bar) 80,00 80,00 80,00 30,00 30,00 30,00
Temperatura (°C) 295,00 680,30 680,30 515,80 515,80 517,90
Flujo total (kg-s™) 29,60 29,60 40,08 40,08 28,36 28,36
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,64 1,64 2,22 2,22 1,57 1,57
Flujo masico (kg-s™) 29,60 29,60 40,08 40,08 28,36 28,36
Fraccién de vapor 1 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H20 29,60 29,60 40,08 40,08 28,36 28,36
H: 0 0 0 0 0 0
CO 0 0 0 0 0 0
CO:2 0 0 0 0 0 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 0 0 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2He 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccién de hidrégeno (continuacion).

Nombre corriente 55 56 57 58 59 60
Presion (bar) 2,00 2,00 0,10 0,10 1 1,00
Temperatura (°C) 187,00 187,00 45,80 45,80 45,80 25
Flujo total (kg-s™) 28,36 19,10 19,10 19,10 19,10 20,98
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,57 1,06 1,06 1,06 1,06 1,16
Flujo masico (kg-s™) 28,36 19,10 19,10 19,10 19,10 20,98
Fraccion de vapor 1 1 9,27-101 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H20 28,36 19,10 19,10 19,10 19,10 20,98
H: 0 0 0 0 0 0
CO 0 0 0 0 0 0
CO:2 0 0 0 0 0 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 0 0 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 0
CzaH: 0 0 0 0 0 0
C2Ha4 0 0 0 0 0 0
C2He 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.2. Resultados de la simulacion del proceso de produccion de hidrégeno (continuacion).
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Nombre corriente 61 62
Presién (bar) 1,00 80,00
Temperatura (°C) 34,90 35,80
Flujo total (kg-s™) 40,08 40,08
Substream Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 2,22 2,22
Flujo masico (kg-s?) 40,08 40,08
Fraccién de vapor 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Oz 0 0
N2 0 0
H20 40,08 40,08
H2 0 0
Co 0 0
CO2 0 0
NO: 0 0
H2S 0 0
NH; 0 0
CH, 0 0
C2H: 0 0
C2H4 0 0
C2Hs 0 0
Alquitranes 0 0
Substream Solid Solid
Flujo masico (kg-s™) 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0
S 0 0
Substream NC NC
Flujo masico total (kg-s™?) 0 0
Flujo componente (kg-s?)
Biomasa 0 0
Cenizas 0 0
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Balances de materia

Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccién de combustibles sintéticos y

electricidad.

Nombre corriente 1 2 3 4 5 6
Presion (bar) 1,80 1,80 1,80 1,80 1,80 1,60
Temperatura (°C) 25,00 176,70 176,70 870,00 200,00 870,00
Flujo total (kg-s™) 46,30 90,82 26,30 26,30 9,26 35,56
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 0 3,46 0 1,17 5,14-101 1,62
Flujo maésico (kg-s™) 0 90,82 0 14,06 9,26 30,56
Fraccién de vapor - 1 - 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)

02 0 2,01 0 9,36 0 0

N2 0 50,81 0 1,40-101 0 0

H20 0 21,95 0 3,16 9,26 14,19

H: 0 0 0 1,40 0 5,64-101

(6{0) 0 0 0 0 0 8,48

CO:2 0 16,05 0 0 0 4,04

NO:2 0 5,51-10° 0 0 0 0

H2S 0 0 0 0 0 7,38-10°3

NHa 0 0 0 0 0 1,69-101

CH4 0 0 0 0 0 1,77

CzaH: 0 0 0 0 0 7,62-102

CaH4 0 0 0 0 0 8,75-101

C2Hs 0 0 0 0 0 6,30-10

Alquitranes 0 0 0 0 0 3,22-10?
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 11,62 0 4,38
Flujo componente (kg-s™)

C (Char) 0 0 0 11,62 0 4,38

S 0 0 0 6,94-10°3 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo mésico total (kg-s?) 46,30 0 26,30 0 0 6,25-101
Flujo componente (kg-s™)

Biomasa 46,30 0 26,30 0 0 0

Cenizas 0 0 0 0 0 6,25-101
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y

electricidad (continuacion).

Nombre corriente 7 8 9 10 11 12
Presion (bar) 1,60 1,60 1,40 1,00 1,80 1,60
Temperatura (°C) 870,00 870,00 957,30 25,00 100,20 870,00
Flujo total (kg-s™) 6,25-101 4,60 70,83 66,23 66,23 30,34
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 0 1,09-101 2,35 2,30 2,30 1,51
Flujo masico (Kg-s) 0 2,20-101 70,83 66,23 66,23 30,34
Fraccién de vapor - 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 2,01 15,43 15,43 0
N2 0 0 50,81 50,81 50,81 0
H20 0 0 1,963 0 0 14,19
H: 0 2,20-101 0 0 0 3,45-10
(6{0) 0 0 0 0 0 8,479
CO:2 0 0 16,05 0 0 4,04
NO:2 0 0 5,42-10° 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 7,38-10°3
NHa 0 0 0 0 0 1,69-101
CH4 0 0 0 0 0 1,77
CzaH: 0 0 0 0 0 7,62-102
CaH4 0 0 0 0 0 8,75-101
C2Hs 0 0 0 0 0 6,30-10
Alquitranes 0 0 0 0 0 3,22-10?
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 4,38 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 4,38 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo masico total (kg-s*)  6,25-101 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 6,25-101 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y

electricidad (continuacion).

Nombre corriente 13 14 15 16 17 18
Presion (bar) 1,40 80,00 80,00 1,20 1,20 1,00
Temperatura (°C) 765,86 142,60 554,00 150,00 25,00 60,00
Flujo total (kg-s?) 30,34 13,17 13,17 30,34 416,85 122,61
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,65 7,31-101  7,31-101 1,65 23,14 23,64
Flujo masico (kg-s™) 30,34 13,17 13,17 30,34 416,85 426,10
Fraccién de vapor 1 0 1 1 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 9,72-102 0 0 9,72:107? 0 2,07-10°
H20 9,66 13,17 13,17 9,66 416,85 425,06
H: 1,06 0 0 1,06 0 3,04-10*
(6{0) 6,14 0 0 6,14 0 1,81-10?
CO:2 11,41 0 0 11,41 0 2,32:101
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 7,38:10°% 0 0 7,38-10°3 0 2,87-10*
NHs 5,07-102 0 0 5,07-102 0 5,06-102
CH4 1,41 0 0 1,41 0 3,68:10
CzaH: 3,81-102 0 0 3,81:10? 0 1,48-10%
C2Ha4 4,38-10* 0 0 4,38-101 0 1,70-101
C2Hs 6,30-10° 0 0 6,30-10°3 0 2,78-10°3
Alquitranes 1,61-10 0 0 1,61-10? 0 1,61-10?
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y

electricidad (continuacion).

Nombre corriente 19 20 21 22 23 24
Presion (bar) 1,00 1,06 25,70 25,70 1,00 1,20
Temperatura (°C) 40,01 45,13 45,00 45,00 25,00 47,03
Flujo total (kg-s) 21,09 1,37 19,72 7,09:10° 1,72:10% 1,72-10%
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 1,15 7,61-102 1,08 2,08-:10% 5,95-10% 5,95-10*
Flujo masico (kg-s?) 21,09 1,37 19,72 7,09-10°% 1,72.10% 1,72-10%
Fraccion de vapor 1 0 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s™?)
02 0 0 0 0 4,00-10°  4,00-10°
N2 9,72.107 0 9,72:107 0 1,32:10% 1,32-10?
H20 1,45 1,37 8,39:107 0 0 0
H: 1,06 0 1,06 0 0 0
CcoO 5,96 0 5,96 0 0 0
COz 11,18 0 11,18 0 0 0
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 7,09-10°3 0 7,09-10°  7,09-10°3 0 0
NH3 5,39-10° 0 5,39-10° 0 0 0
CHa 1,05 0 1,05 0 0 0
C2oH2 2,33:107 0 2,33:107 0 0 0
C2oH4 2,67-101 0 2,67-101 0 0 0
C2He 3,51-10°° 0 3,51-10°° 0 0 0
Alquitranes 9,71-107 0 9,71-107 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo maésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s™?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™?)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0

251



Balances de materia

Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y

electricidad (continuacion).

Nombre corriente 25 26 27 28 29 30
Presion (bar) 1,00 1,00 25,70 25,70 25,00 24,4
Temperatura (°C) 40,00 40,00 45,00 40,00 75,77 90,90
Flujo total (kg-s™) 1,76-10% 6,67-10° 19,72 151,95 162,95 162,95
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 6,99-10* 0 1,08 6,15 6,21 6,21
Flujo masico (Kg-s) 1,76-102 0 19,72 151,95 162,95 162,95
Fraccién de vapor 1 - 1 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 6,66-10* 0 0 0 0 0
N2 1,32:107? 0 9,72-102 0 4,45-10°  4,45-10°
H20 3,75-10°® 0 8,39-102 121,56 121,55 121,55
Ha 0 0 1,06 0 7,75-10*  7,75-10*
(6{0) 0 0 5,96 0 2,15-10° 2,15-10?
CO:2 0 0 11,18 0 10,06 10,06
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NHs 0 0 5,39-10° 0 4,96-10°  4,96-10°
CH4 0 0 1,05 0 4,88-101  4,88-101
CaoH2 0 0 2,33:10 0 1,92:102 1,92-1072
CaoH4 0 0 2,67-101 0 2,20-10%  2,20-10%
C2Hs 0 0 3,51-10° 0 3,04-10°  3,04-10°
Alquitranes 0 0 9,71-107 0 9,71-10° 9,71-10°
MEA 0 0 0 30,39 30,39 30,39
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo masico (kg-s™) 0 6,67-10° 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 6,67-103 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y

electricidad (continuacion).

Nombre corriente 31 32 33 34 35 36
Presion (bar) 2,00 2,00 2,00 1,40 1,00 1,00
Temperatura (°C) 91,33 81,44 122,72 109,94 25,00 109,07
Flujo total (kg-s™) 162,95 12,35 150,60 150,60 1,35 151,95
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 6,21 3,50-10 6,08 6,08 7,44-10° 6,15
Flujo masico (kg-s™) 162,95 12,35 150,60 150,60 1,35 151,95
Fraccién de vapor 0 1 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 4,45.10°  4,45-10° 0 0 0 0
H20 121,55 1,34 120,21 120,21 1,35 121,56
H: 7,75-10%  7,75-10% 0 0 0 0
(6{0) 2,15-101  2,15-10? 0 0 0 0
CO:2 10,06 10,06 0 0 0 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NHs 4,96-10°  4,96-10° 0 0 0 0
CH4 4,88-101  4,88-101 0 0 0 0
CzaH: 1,92-102 1,92:10%2 0 0 0 0
C2Ha4 2,20-101  2,20-101 0 0 0 0
C2Hs 3,04-10° 3,04-10° 0 0 0 0
Alquitranes 9,71-10° 8,52:10° 9,71-10° 9,71-10°% 0 9,71-10°3
MEA 30,39 1,19-10°° 30,39 30,39 1,19-10° 30,39
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Balances de materia

Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacion).

Nombre corriente 37 38 39 40 41 42
Presion (bar) 25,7 25,00 25,00 25,00 1,20 1,20
Temperatura (°C) 109,94 41,87 41,94 41,94 41,94 50,49
Flujo total (kg-s™) 151,95 8,72 1,83 1,89-101 1,64 1,17-10?
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s™) 6,15 8,00-10* 1,68-10' 9,38-102 7,45-10% 6,49-10*
Flujo masico (Kg-s) 151,95 8,72 1,83 1,89-10 1,64 1,17-10°
Fraccién de vapor 0 1 1 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 9,72:102  2,04-102 0 2,04-10 0
H20 121,56 9,14-10% 1,92.10? 0 1,92:102% 1,17-1072
H: 0 1,06 2,22:101  1,89-101  3,34-102 0
(6{0) 0 5,74 1,21 0 1,21 0
CO:2 0 1,12 2,35-101 0 2,35-101 0
NO:2 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NHs 0 4,38:10°%  9,22.107 0 9,22:107 0
CH4 0 559-101 1,18-101 0 1,18-101 0
CzaH: 0 4,05-10°  8,51-10* 0 8,51-10* 0
C2Ha4 0 4,73:102  9,96-103 0 9,96-10°° 0
C2Hs 0 4,74-10*  9,98-10° 0 9,98-10° 0
Alquitranes 9,71-10° 2,19-10'! 4,60-107%? 0 4,60-10? 0
MEA 30,39 0 0 0 0 0
Substream Solid Solid Solid Solid Solid Solid
Flujo mésico (kg-s™) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
C (Char) 0 0 0 0 0 0
S 0 0 0 0 0 0
Substream NC NC NC NC NC NC
Flujo maésico total (kg-s?) 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s™)
Biomasa 0 0 0 0 0 0
Cenizas 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacion).

Nombre corriente 43 44 45 46 47 48
Presion (bar) 25,00 25,00 25,00 24,80 24,3 24,3
Temperatura (°C) 50,00 41,94 43,89 200 220 220
Flujo total (kg-s?) 1,63 6,88 8,51 8,51 8,51 1,17-107
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 7,39-10% 6,31-10% 7,05-10' 7,05-10' 3,77-10% 3,75-10%
Flujo maésico (kg-s™) 1,63 6,88 8,51 8,51 8,51 7,67
Fraccién de vapor 1 1 1 1 0,99 1,00
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 2,04.10% 7,67-102 9,72.10% 9,72:10% 9,72:10% 9,72-107?
H-20 7,55-10° 7,22.102 7,97-10% 7,97-10? 3,03 3,03
H: 3,34-10% 8,34-10' 8,68-10' 8,68-10% 1,74.10% 1,74.10"
(6{0) 1,21 4,53 574 5,74 1,15 1,15
CO: 2,35-101 8,83-101 1,12 1,12 1,12 1,12
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NHs 9,22-107 3,46-10°% 4,38-10°% 4,38-10® 4,38.10¢ 4,38-10°
CHa4 1,18-101 4,41.10* 559-10% 5,59.10% 5,85-10%! 5,85-10!
CaH2 8,51-10% 3,19-10° 4,05-10° 4,05-10° 4,05-10° 4,05-10°%
C2oHas 9,96-10° 3,74-102 4,73-102 4,73-10% 4,73-10%  4,73-102
C2He 9,98-10° 3,74-10* 4,74-10* 4,74-10* 4,49-10% 4,49-10
Alquitranes 4,60-10% 1,73.10 2,19-10 2,19-10% 2,19-10" 2,19-10%
MEA 0 0 0 0 0 0
CsHs 0 0 0 0 5,86-102 5,86-1072
CsH1o 0 0 0 0 6,95-102  6,95-1072
CsH12 0 0 0 0 7,76-102  7,76-107
CsH14 0 0 0 0 8,34-102 8,34-1072
C7His 0 0 0 0 8,73-102  8,73-1072
CsHus 0 0 0 0 8,96-102  8,96-107
CoH2o 0 0 0 0 9,05-102  9,05-107
CioH22 0 0 0 0 9,04-102  9,04-107
CuiH24 0 0 0 0 8,94-102 8,94-107
C12Ho26 0 0 0 0 8,77-102 8,77-107
CisHas 0 0 0 0 8,54-102  8,54-1072
CiaHso 0 0 0 0 8,27-102  8,27-1072
CisHs2 0 0 0 0 7,97-102 7,97-1072
CieH34 0 0 0 0 7,65-102  7,65-107
Ci7Hse 0 0 0 0 7,31-10%  7,31-1072
CisHss 0 0 0 0 6,96-102  6,96-1072
CigoHao 0 0 0 0 6,61-10% 6,61-1072
C2oHas2 0 0 0 0 6,26-102  6,26-1072
Ceras 0 0 0 0 8,43-10 0
Gasolina 0 0 0 0 0 0
Diésel 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacion).

Nombre corriente 49 50 51 52 53 54
Presion (bar) 24,30 24,10 23,90 23,70 23,7 23,7
Temperatura (°C) 220,00 168,40 110,50 40,00 40,00 40,00
Flujo total (kg-s?) 8,43-101 7,67 7,67 7,67 341 4,26
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 1,99-10° 3,75-10* 3,75-10%' 3,75-10% 1,99-10% 1,76-10%
Flujo maésico (kg-s™) 8,43-10t 7,67 7,67 7,67 3,41 4,26
Fraccién de vapor 0 0,81 0,57 0,53 1 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 9,72.10% 9,72-10% 9,72-10? 9,70-10% 1,78-10*
H-20 0 3,03 3,03 3,03 1,30-107? 3,02
H: 0 1,74-10 1,74-10% 1,74-10% 1,73-10% 1,71-10*
(6{0) 0 1,15 1,15 1,15 1,15 2,28-10°
CO: 0 1,12 1,12 1,12 1,10 1,89-107
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NHs 0 4,38-10° 4,38-10° 4,38:10% 4,16-10% 2,23-107
CHa4 0 585-10* 5,85.10% 5,85-10! 5,82.10' 2,89-10°
CaH2 0 4,05-10° 4,05-10° 4,05-10° 3,95-10° 9,19-10°
C2H4 0 4,73.10% 4,73-10% 4,73-10? 4,65-10% 8,13-10*
C2He 0 4,49-102 4,49-10% 4,49-10°% 4,38-102 1,10-10°®
Alquitranes 0 2,19-10%  2,19-10% 2,19-10'* 8,93.10 2,18-10
MEA 0 0 0 0 0 0
CsHs 0 5,86-10%2 5,86-10% 5,86-10% 543.102 4,24-10°
CsH1o 0 6,95-10%2 6,95-102 6,95-10% 5,62-10%2 1,33-10?
CsH12 0 7,76:10%  7,76-102 7,76-10% 4,52-10% 3,24-10?
CsH14 0 8,34-10% 8,34-10% 8,34.10% 2,71-102 5,63-10%
C7His 0 8,73-10% 8,73-10% 8,73-10% 1,27-10%  7,46-10%
CsHus 0 8,96-10% 8,96-102 8,96-102 5,20-10° 8,44.10?
CoH2o 0 9,05-10% 9,05-10% 9,05-102 1,96-10° 8,86-102
CioH22 0 9,04-10% 9,04-10% 9,04-102 7,17-10* 8,97-10?
CuiH24 0 8,94.10% 8,94-10% 8,94-102 2,60-10* 8,91-10?
Ci2H26 0 8,77-10% 8,77-10% 8,77-102 1,05-10* 8,75-10?
CisHas 0 8,54-10% 8,54-10% 8,54.102 3,35-10° 8,53-10%
CiaHso 0 8,27-10% 8,27-10% 8,27-102 1,00-10° 8,27-10%
CisHs2 0 7,97.10% 7,97-102 7,97-10% 4,41-10% 7,97-10?
CieH34 0 7,65-10% 7,65-10% 7,65-10% 1,96-10° 7,64-10?
Ci7Hse 0 7,31-10% 7,31-10% 7,31.10% 7,22-107 7,31-10?
CisHss 0 6,96-102 6,96-102 6,96-102 3,42-107 6,96-107
CigoHao 0 6,61-102 6,61-102 6,61-10% 1,40-107 6,61-10?
C2oHas2 0 6,26-10? 6,26-102 6,26-10%2 3,01-10% 6,26-10?
Ceras 8,43-101 0 0 0 0 0
Gasolina 0 0 0 0 0 0
Diésel 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y

electricidad (continuacion).

Nombre corriente 55 56 57 58 59 60
Presion (bar) 23,70 23,70 23,70 1,00 3,00 3,00
Temperatura (°C) 40,40 40,40 118,11 25,00 25,04 45,90
Flujo total (kg-s?) 3,02 1,24 2,08 9,26 9,26 2,09
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 1,68-10* 8,81-10° 1,08-102 5,14.10' 5,14-10% 1,16-10"
Flujo maésico (kg-s™) 3,02 1,24 2,08 9,26 9,26 2,09
Fraccién de vapor 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
\P! 0 1,78-10% 1,78-10* 0 0 0
H20 3,02 456-10° 4,56-10° 9,26 9,26 2,09
H: 0 1,71-10% 1,71-10* 0 0 0
Cco 0 2,28-10°  2,28-10°% 0 0 0
CO2 0 1,89-10% 1,89-107? 0 0 0
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 2,23-107  2,23-107 0 0 0
CH4 0 2,89-10° 2,89-10° 0 0 0
C2H: 0 9,19-10° 9,19-10° 0 0 0
C2H4 0 8,13-10* 8,13-10* 0 0 0
CaHs 0 1,10-10° 1,10-10°3 0 0 0
Alquitranes 0 2,18-10%  2,18-10* 0 0 0
MEA 0 0 0 0 0 0
CsHs 0 4,24.10°  4,24.10°® 0 0 0
CaH1o 0 1,33:10% 1,33-107? 0 0 0
CsHu2 0 3,24:10%  3,24-10? 0 0 0
CeHuia 0 5,63:102 5,63-10? 0 0 0
C7Hae 0 7,46-10%  7,46-107 0 0 0
CsHis 0 8,44-10%  8,44-10? 0 0 0
CoHzo 0 8,86:102  8,86-102 0 0 0
CioH22 0 8,97-10% 8,97-10? 0 0 0
CuHz 0 8,91-10% 8,91-10? 0 0 0
Ci2H2s 0 8,75-10%  8,75-102 0 0 0
CisHzs 0 8,53-102  8,53-10? 0 0 0
CusHao 0 8,27-10%  8,27-10? 0 0 0
CisHaz 0 7,97-10%  7,97-10? 0 0 0
CisHaa 0 7,64-10%  7,64-107 0 0 0
Ci7Hzs 0 7,31-10%  7,31-10? 0 0 0
CisHas 0 6,96-102  6,96-102 0 0 0
CioHao 0 6,61:10% 6,61-10? 0 0 0
C20Ha2 0 6,26:102  6,26-107? 0 0 0
Ceras 0 0 8,43-10" 0 0 0
Gasolina 0 0 0 0 0 0
Diésel 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacion).

Nombre corriente 61 62 63 64 65 66
Presion (bar) 3,00 2,40 2,10 2,10 25,00 25,00
Temperatura (°C) 28,88 126,10 200,00 200,16 41,94 41,94
Flujo total (kg-s?) 11,35 11,35 11,35 2,09 1,98-10° 1,69-101
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 6,30-10 6,30-10' 6,30-10" 1,16-10' 9,83-10° 8,39-10?
Flujo maésico (kg-s™) 11,35 11,35 11,35 2,09 1,98-102 1,69-101
Fraccién de vapor 0 0 1 1 1 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H-.0 11,35 11,35 11,35 2,09 0 0
H: 0 0 0 0 1,98-102 1,69-101
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO2 0 0 0 0 0 0
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 0 0 0 0 0
CHa 0 0 0 0 0 0
C2H: 0 0 0 0 0 0
C2H4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
MEA 0 0 0 0 0 0
CsHs 0 0 0 0 0 0
CsHu1o 0 0 0 0 0 0
CsHa12 0 0 0 0 0 0
CeHus 0 0 0 0 0 0
C7Has 0 0 0 0 0 0
CsHus 0 0 0 0 0 0
CoH2o 0 0 0 0 0 0
CioH22 0 0 0 0 0 0
CuH2s 0 0 0 0 0 0
C12H2s 0 0 0 0 0 0
CisHzs 0 0 0 0 0 0
CuaHso 0 0 0 0 0 0
CisHs2 0 0 0 0 0 0
Ci6Hs4 0 0 0 0 0 0
C17Hss 0 0 0 0 0 0
CisHss 0 0 0 0 0 0
C19Ha0 0 0 0 0 0 0
Ca0Ha2 0 0 0 0 0 0
Ceras 0 0 0 0 0 0
Gasolina 0 0 0 0 0 0
Diésel 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacion).

Nombre corriente 67 68 69 70 71 72
Presion (bar) 23,10 1,00 1,00 23,70 1,00 1,00
Temperatura (°C) 188,39 163,35 40,00 130,00 40,00 277,12
Flujo total (kg-s?) 2,10 2,10 3,37-10%  3,37-10'  4,90-1071 1,28
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 2,06-102 2,06-102 1,05-10% 1,05-10% 4,39-10° 5,67-10°
Flujo maésico (kg-s™) 2,10 2,10 3,37-10%  3,37-10" 4,90-101 1,28
Fraccién de vapor 0,46 0,71 1 1 0 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 1,78.104 1,78-10* 1,77-10% 1,77-10% 2,32-107 4,90-10%°
H20 456-10° 4,56-10° 3,86-10° 3,86-10° 7,01-10° 7,04.10%
H: 0 0 0 0 0 0
(6{0) 2,28-10°% 2,28-10° 2,27-10° 2,27-10° 1,68-10° 6,85-10°
CO2 1,89-10% 1,89-10% 1,87-10% 1,87-10% 1,52-10* 8,90-10°'°
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 2,23-107  2,23-107 2,18-107 2,18-107 5,20-10° 4,62-10°'8
CHa 9,01-10% 9,01-10% 9,00-10% 9,00-10% 1,60-10* 9,16-106
C2H: 0 0 0 0 0 0
C2H4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 2,18.10* 2,18.10* 5,16-10* 5,16-10%* 8,81.10** 1,29-10*
MEA 0 0 0 0 0 0
CsHs 1,82.10' 1,82-10% 1,75-10% 1,75-10% 6,28-10° 2,81-10
CsHu1o 0 0 0 0 0 0
CsHa12 0 0 0 0 0 0
CeHus 0 0 0 0 0 0
C7Has 0 0 0 0 0 0
CsHus 0 0 0 0 0 0
CoH20 0 0 0 0 0 0
CioH22 0 0 0 0 0 0
CuHo24 0 0 0 0 0 0
C12H2s 0 0 0 0 0 0
CisHzs 0 0 0 0 0 0
CuaHso 0 0 0 0 0 0
CisHs2 0 0 0 0 0 0
Ci6Hs4 0 0 0 0 0 0
C17Hss 0 0 0 0 0 0
CisHas 0 0 0 0 0 0
Ci9Ha0 0 0 0 0 0 0
CaoHa2 0 0 0 0 0 0
Ceras 0 0 0 0 0 0
Gasolina 5,39-10% 5,39.-10' 5,01-10% 5,01-10% 4,83-10% 5,39-10°%
Diésel 1,27 1,27 3,05-10° 3,05-101° 1,04-10° 1,27
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacion).

Nombre corriente 73 74 75 76 77 78
Presion (bar) 1,00 23,70 23,70 23,70 1,60 1,60
Temperatura (°C) 25 515,82 482,37 1200,00 574,48 486,14
Flujo total (kg-s?) 100,70 100,70 104,44 104,44 104,44 104,44
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 3,49 3,49 3,70 3,65 3,65 3,65
Flujo maésico (kg-s™) 100,70 100,70 104,44 104,44 104,44 104,44
Fraccién de vapor 1 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 23,45 23,45 23,45 16,87 16,87 16,87
N2 77,24 77,24 77,34 77,34 77,34 77,34
H-20 0 0 1,30-107? 3,88 3,88 3,88
H: 0 0 1,73-101 0 0 0
(6{0) 0 0 1,15 0 0 0
CO2 0 0 1,12 6,35 6,35 6,35
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 0 4,38-10® 0 0 0
CHa 0 0 6,72-101 0 0 0
CaH2 0 0 3,95-10°° 0 0 0
C2H4 0 0 4,65-10? 0 0 0
C2Hs 0 0 4,38-10? 0 0 0
Alquitranes 0 0 5,16-10* 0 0 0
MEA 0 0 0 0 0 0
CsHs 0 0 0 0 0 0
CsHu1o 0 0 0 0 0 0
CsHa12 0 0 0 0 0 0
CeHus 0 0 0 0 0 0
C7Has 0 0 0 0 0 0
CsHas 0 0 0 0 0 0
CoH2o 0 0 0 0 0 0
CioH22 0 0 0 0 0 0
CuH2s 0 0 0 0 0 0
C12H2s 0 0 0 0 0 0
CisHzs 0 0 0 0 0 0
CuaHso 0 0 0 0 0 0
CisHs2 0 0 0 0 0 0
Ci6Hs4 0 0 0 0 0 0
C17Hss 0 0 0 0 0 0
CisHss 0 0 0 0 0 0
C19Ha0 0 0 0 0 0 0
Ca0Ha2 0 0 0 0 0 0
Ceras 0 0 0 0 0 0
Gasolina 0 0 0 0 0 0
Diésel 0 0 0 0 0 0

260



Anexo A

Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y

electricidad (continuacion).

Nombre corriente

79

80

81

82

83

84

Presion (bar)
Temperatura (°C)
Flujo total (kg-s™)

1,60
478,11
104,44

1,60
301,54
104,44

80,00
142,60
13,76

1,60
221,72
104,44

80,00
285,00
13,76

80,00
295,04
13,76

Substream
Flujo molar (kmol-s?)
Flujo masico (kg-s?)
Fraccién de vapor
Flujo componente (kg-s?)
02
N2
H20
H2
(6{0)
CO;
NO:
H2S
NHs
CHa4
C2H2
C2oHas
C2He
Alquitranes
MEA
CsHs
CsHu1o
CsHa12
CeHus
C7Has
CsHus
CoH20
CioH22
CuHo24
Ci2H26
CisHzs
CuaHso
CisHs2
Ci6Hs4
C17Hss
CisHas
Ci9Ha0
CaoHa2
Ceras
Gasolina
Diésel

Mixed
3,65
104,44
1

16,87
77,34
3,88
0
0
6,35
0

(el eleleleoNolololololoBNoBoBoBoNoloohohohoho oo Neoheo oo Ne)

Mixed
3,65
104,44
1

16,87
77,34
3,88
0
0
6,35
0

O O O O OO OO O0OO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0OD0O0OD0O0OO0O0OO0OO0OO0OO o oo

Mixed
7,64-10
13,76
0

0

0
13,76

0

O OO O OO OO O0OO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0DO0ODO0DO0DO0ODO0ODO00O00O0O0O0OO o oo

Mixed
3,65
104,44
1

16,87
77,34
3,88
0
0
6,35
0

(el eleleleNeolololololoBNoBoBNoBoNoloohohohoheo oo Neolheo e e Ne)

Mixed
7,64-10"
13,76
0

0

0
13,76

0

(el elelNeNeNololoNoNoBoNoBoNoloNolooBhoohohoheoheoNeoheo oo e e e Nej

Mixed
7,64-101
13,76

1

0
0

13,76

0

O O O O OO OO ODO0ODODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0DO0DO0D0O0DO0O0O0000O0OO0OO0OOoO oo
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacion).

Nombre corriente 85 86 87 88 89 90
Presion (bar) 80,00 80,00 80,00 80,00 30,00 30,00
Temperatura (°C) 554,48 554,92 554,92 554,24 426,25 426,25
Flujo total (kg-s?) 13,76 12,98 1,96-10 26,74 26,74 16,10
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 7,64.10%  7,20-10% 1,09-1072 1,48 1,48 8,94.10"
Flujo maésico (kg-s™) 13,76 12,98 1,96-10* 26,74 26,74 16,10
Fraccién de vapor 1 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H-.0 13,76 12,98 1,96-10 26,74 26,74 16,10
H: 0 0 0 0 0 0
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO2 0 0 0 0 0 0
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 0 0 0 0 0
CHa 0 0 0 0 0 0
C2H: 0 0 0 0 0 0
C2H4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
MEA 0 0 0 0 0 0
CsHs 0 0 0 0 0 0
CsHu1o 0 0 0 0 0 0
CsHa12 0 0 0 0 0 0
CeHus 0 0 0 0 0 0
C7Has 0 0 0 0 0 0
CsHus 0 0 0 0 0 0
CoH2o 0 0 0 0 0 0
CioH22 0 0 0 0 0 0
CuH2s 0 0 0 0 0 0
C12H2s 0 0 0 0 0 0
CisHzs 0 0 0 0 0 0
CuaHso 0 0 0 0 0 0
CisHs2 0 0 0 0 0 0
Ci6Hs4 0 0 0 0 0 0
C17Hss 0 0 0 0 0 0
CisHss 0 0 0 0 0 0
C19Ha0 0 0 0 0 0 0
Ca0Ha2 0 0 0 0 0 0
Ceras 0 0 0 0 0 0
Gasolina 0 0 0 0 0 0
Diésel 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacion).

Nombre corriente 91 92 93 94 95 96
Presion (bar) 30,00 30,00 2,00 2,00 0,10 0,10
Temperatura (°C) 426,25 466,14 203,37 202,78 45,82 45,82
Flujo total (kg-s?) 10,64 10,64 10,64 12,73 12,73 12,73
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 591-10t 591.10' 591.10' 7,07-10%' 7,07-10% 7,07-107
Flujo maésico (kg-s™) 10,64 10,64 10,64 12,73 12,73 12,73
Fraccién de vapor 1 1 1 1 0,97 0
Flujo componente (kg-s?)
02 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H-.0 10,64 10,64 10,64 12,73 12,73 12,73
H: 0 0 0 0 0 0
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO2 0 0 0 0 0 0
NO: 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0
NH3 0 0 0 0 0 0
CHa 0 0 0 0 0 0
C2H: 0 0 0 0 0 0
C2H4 0 0 0 0 0 0
C2Hs 0 0 0 0 0 0
Alquitranes 0 0 0 0 0 0
MEA 0 0 0 0 0 0
CsHs 0 0 0 0 0 0
CsHu1o 0 0 0 0 0 0
CsHa12 0 0 0 0 0 0
CeHus 0 0 0 0 0 0
C7Has 0 0 0 0 0 0
CsHus 0 0 0 0 0 0
CoH2o 0 0 0 0 0 0
CioH22 0 0 0 0 0 0
CuH2s 0 0 0 0 0 0
C12H2s 0 0 0 0 0 0
CisHzs 0 0 0 0 0 0
CuaHso 0 0 0 0 0 0
CisHs2 0 0 0 0 0 0
Ci6Hs4 0 0 0 0 0 0
C17Hss 0 0 0 0 0 0
CisHss 0 0 0 0 0 0
C19Ha0 0 0 0 0 0 0
Ca0Ha2 0 0 0 0 0 0
Ceras 0 0 0 0 0 0
Gasolina 0 0 0 0 0 0
Diésel 0 0 0 0 0 0
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacion).

Nombre corriente 97 98 99 100 101 102
Presion (bar) 1,00 1,00 1,00 80,00 79,00 29,00
Temperatura (°C) 45,83 45,83 45,83 47,37 280,00 200,00
Flujo total (kg-s?) 12,73 2,09 10,64 10,64 1,96-10 16,10
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Flujo molar (kmol-s?) 7,07-10 1,16-10' 591-10' 591-10% 1,09-10% 8,94-10%
Flujo maésico (kg-s™) 12,73 2,09 10,64 10,64 1,96-10" 16,10
Fraccién de vapor 0 0 0 0 0 0
Flujo componente (kg-s?)

02 0 0 0 0 0 0

N2 0 0 0 0

H20 12,73 10,64 10,64 10,64 1,96-10 16,10

H: 0 0 0 0

(6{0)

CO;

NO:

H2S

NHs

CHa4

C2H2

C2oHas

C2He

Alquitranes

MEA

CsHs

CsHu1o

CsHa12

CeHus

C7Has

CgHus

CoH2o

CioH22

CuHo24

Ci2H26

CisHzs

CuaHso

CisHs2

Ci6Hs4

C17Hss

CisHas

Ci9Ha0

CaoHa2

Ceras

Gasolina

Diésel

o
o

o

O O O O OO OO O0OO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0OO0O0DO0O00O0O0OO0OO0OOoO o oo
O O O O OO OO O0OO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0OO0D0O00O0OO0OO0OO0OO0O o oo
(el elelNeNeNololoNoBoBoNoBoNolBoNolooBhoohoho oo oo oo e e e Nej
(el elelNelNeoNololoNoBoBoNoBoBoloNolooBhoohoheolheo e oo e lNe e e e Nej
(el elNelNelNeoNeoololoBNoBoBNoBoNoNoNololohoohohoheoNeoleo oo Ne e e e No Nej
O OO O O OO OO OO0OO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0DO0ODO0ODO0ODO0OO0ODO0OO0OO0O0O0O0O0OO0O o oo
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Tabla A.3. Resultados de la simulacién del proceso de coproduccion de combustibles sintéticos y
electricidad (continuacién).

Nombre corriente

103

104

105

Presién (bar)
Temperatura (°C)
Flujo total (kg-s?)

80,00
280,10
1,96-101

80,00
201,52
16,10

80,00
142,56
26,94

Substream

Flujo molar (kmol-s™)

Flujo masico (kg-s™)

Fraccion de vapor

Flujo componente (kg-s™)
02

H2S
NH3
CHa
C2H2
C2aH4
C2He
Alquitranes
MEA
CsHs
CsHu1o
CsH12
CeHus
C7Hus
CsHus
CoH2o
CioH22
CuHaa
C12H26
CisHzs
Ci4H3o
CisHs2
CieHz4
Ci7Hss
CigHas
C1oHa0
Ca0Ha2
Ceras
Gasolina
Diésel

Mixed
1,09-107
1,96-101

0

o O

1,96-101

O OO OO OO O OO OO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0ODO0OO0ODO0ODO0ODO0ODO0OO0OO0OO0OO oo o

Mixed
8,94.101
16,10
0

16,10

o

[« elelelelNeo oo oNoBooloBNoBoNololoBRoBNoloBhohohohoheoBeoleohoheoloe Ne)

Mixed
1,50
26,94
0

26,94

o

[« elelelelNeoNoNoNoNoBoBoloBNoBoNoBoloBRoBNoloBhohohoho oo eoheoheoloe Ne])
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Anexo B

Anexo B:

Simulacidn del proceso de reformado con vapor de gas natural

B.1 Descripcion del proceso SMR

En primer lugar, el gas natural se comprime y se calienta antes de entrar en el reactor
de reformado con vapor, el cual opera a 850 °C y 25 bar y utiliza un catalizador comercial
basado en Ni [1]. El reformado con vapor de gas natural (Steam Methane Reforming,
SMR) es un proceso endotérmico en el que el hidrocarburo utilizado como materia prima
(gas natural) reacciona con vapor y produce un gas de sintesis compuesto principalmente
por Hz, CO y CO2 [2,3]. La unidad de reformado de vapor consiste en un reactor, donde
se produce la reaccion de reformado, rodeado por una camara de combustion en el que
un combustible se quema para proporcionar el calor necesario para el proceso. Aunque la
reaccion de reformado con vapor es mas favorable a bajas presiones, la presion de
operacion asumida es de 25 bar, ya que la viabilidad econémica de los reformadores
industriales se encuentra en un rango de 20-40 bar [1,4]. A la salida del reactor de
reformado, el gas de sintesis producido se enfria y se introduce en un reactor de WGS de
alta temperatura (350 °C) con el objetivo de aumentar la cantidad de hidrégeno.
Finalmente, la corriente de salida de dicho reactor se enfria y el Hz se separa mediante
una unidad de PSA (40 °C y 22 bar) con una eficiencia del 85 %. El gas residual de la
unidad PSA, junto con gas natural, se utiliza como combustible de la camara de
combustion que rodea el reactor de reformado. El vapor necesario para el proceso se

genera en la propia planta mediante enfriamiento de las corrientes de proceso.
B.2 Simulacién del sistema SMR

La Figura B.1 muestra el diagrama de simulacién de la planta de produccion de
hidrégeno mediante SMR. Los compuestos convencionales tenidos en cuenta en este caso
de estudio son N2, Oz, Hz, CO, CO2, CH4 y H20. Se asume que el gas natural empleado
como materia prima esta formado Unicamente por metano (CHa). El reactor de reformado
se modela con un bloque RGibbs, que emplea el modelo de minimizacion de la energia
libre de Gibbs para calcular la composicion de la corriente de salida [4,5]. El reactor WGS
también se simula mediante un blogue RGibbs. Finalmente, la unidad PSA se modela con

un bloque separador (bloque Sep) en el que se asume una recuperacién de Ha del 85 %.
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Simulacién del proceso de reformado con vapor de gas natural (SMR)

La camara de combustion que provee el calor necesario para el proceso de reformado se
modela mediante un blogue RStoic. Los principales resultados obtenidos (composicion,
temperatura y presion de cada una de las corrientes) se muestran en la Tabla B.1.

Hidrégeno

Vapor Agua ¥
3 (] e
’_-_)g S Psa
Gas natural .., MR
{1 > :@‘—.—L> el — (<] { X = —.—). c—-—){2 {] psako
H K L-.
o
PUMP Agua residual
COMBUST Agua v - i
5 (2]
L]
Figura B.1. Diagrama de simulacion del sistema SMR.
Tabla B.1. Resultados de la simulacién del sistema SMR.
Nombre corriente 1 2 3 4 5 6
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Presién (bar) 1,00 25,70 25,70 25,50 23,50 23,30
Temperatura (°C) 25,00 40,00 243,75 710,00 850,00 315,85
Flujo molar (kmol-s?) 1,00 1,00 4,00 4,00 5,62 5,62
Flujo maésico (kg-s?) 16,04 16,04 70,09 70,09 70,09 70,09
Fraccién de vapor 1 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s?)
O2 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H20 0 0 54,05 54,05 33,80 33,80
H> 0 0 0 0 5,54 5,54
(6{0) 0 0 0 0 14,00 14,00
CO2 0 0 0 0 13,73 13,73
CHa4 16,04 16,04 16,04 16,04 3,02 3,02
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Tabla B.1. Resultados de la simulacién del sistema SMR (continuacién).

Nombre corriente 7 8 9 10 11 12
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Presién (bar) 23,10 22,10 21,90 21,70 21,70 21,70
Temperatura (°C) 300,00 388,84 176,69 40,00 40,00 40,00
Flujo molar (kmol-s?) 5,62 5,62 5,62 5,62 4,21 2,72
Flujo masico (kg-s?) 70,09 70,09 70,09 70,09 44,68 5,48
Fraccion de vapor 1 1 1 0,75 1 1
Flujo componente (kg-s™)
07) 0 0 0 0 0 0
N2 0 0 0 0 0 0
H20 33,80 25,69 25,69 25,69 2,84-101
H2 5,54 6,45 6,45 6,45 6,45 5,48
(6{0) 14,00 1,40 1,40 1,40 1,40 0
CO2 13,73 33,53 33,53 33,53 33,53 0
CH4 3,02 3,02 3,02 3,02 3,02 0
Nombre corriente 13 14 15 16 17 18
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Presion (bar) 40,00 40,00 1,80 1,60 1,40 1,00
Temperatura (°C) 21,70 2,20 900,00 464,84 294,27 25,00
Flujo molar (kmol-s?) 1,41 1,50 5,41 541 541 4,12
Flujo mésico (kg-s?) 25,41 39,20 159,09 159,09 159,09 118,99
Fraccién de vapor 0 1 1 1 1 1
Flujo componente (kg-s™)
02 0 0 3,61 3,61 3,61 27,71
N2 0 0 91,28 91,28 91,28 91,28
H20 2541  2,84-107 17,72 17,72 17,72 0
H2 0 9,67-101 0 0 0 0
Cco 0 1,40 0 0 0 0
CO2 0 33,53 46,48 46,48 46,48 0
CHas 0 3,02 0 0 0 0
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Tabla B.1. Resultados de la simulacion del sistema SMR (continuacion).

Nombre corriente 19 20 21 22 23 24
Substream Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed Mixed
Presion (bar) 2,20 2,00 1,00 2,00 1,00 30,00
Temperatura (°C) 128,91 390,00 25,00 94,61 25,00 25,39
Flujo molar (kmol-s™) 4,12 4,12 5,61-10%2 5,61-10% 3,00 3,00
Flujo masico (kg-s™) 118,99 118,99  9,00-10' 9,00-10* 54,05 54,05
Fraccion de vapor 1 1 1 1 0 0

Flujo componente (kg-s™)

02 27,71 27,71 0 0 0 0
N2 91,28 91,28 0 0 0 0
H20 0 0 0 0 54,05 54,05
H> 0 0 0 0 0 0
(6{0) 0 0 0 0 0 0
CO2 0 0 0 0 0 0
CHs 0 0 9,00-10%  9,00-10 0 0
Nombre corriente 25 26

Substream Mixed Mixed

Presién (bar) 29,40 29,00

Temperatura (°C) 230,00 278,00

Flujo molar (kmol-s) 3,00 3,00

Flujo masico (kg-s?) 54,05 54,05

Fraccion de vapor 0 1

Flujo componente (kg-s™)

02 0 0
N2 0 0
H20 54,05 54,05
Ho 0 0
(6{0) 0 0
CO: 0 0
CH4 0 0
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Anexo C

Anexo C: Evaluacion ambiental del proceso de reformado con vapor

de gas natural

C.1 Objetivos y alcance

La Figura C.1 muestra los limites del sistema establecidos para el proceso de
produccién de hidrégeno mediante SMR. El sistema se divide en cuatro subsistemas:
produccién de gas natural y suministro a la planta (SS0), acondicionamiento y reformado
con vapor (SS1), WGS vy purificacion de hidrégeno (SS2) y suministro de agua de
refrigeracion (SS3). Los bienes de capital no se incluyen en este estudio. La unidad

funcional seleccionada es 1 kg de hidrégeno producido en planta.

LIMITES DEL SISTEMA

4 I

Gas Catalizador a 5 i
) i 7 Agua ctricidz
natural Catalizador Aire Electricidad WGS £ ectricidad

l l l Vapor Hidrégeno
Gas natural Ss1 . SS2 Electricidad
(5S0) Acondicionamiento y Gas de'sintesis »{ WGSy purificacionde Hy | . ¥
reformado con vapor _ Gas salida PSA (PSA) S8 5

< Suministro de agua de
Agua de o g
ey e refrigeracion
Catalizador Emisiones v Y refrigeracion
usado al aire Catalizador Emisiones l l
usado al agua
Agua Pérdidas  Emisiones
de agua al agua

Figura C.1. Diagrama simplificado del sistema de produccién de hidrégeno mediante SMR.

C.2 Adquisicién de datos

Los principales datos de inventario del sistema se obtienen mediante la simulacion
del mismo en Aspen Plus® (Anexo B). La Tabla C.1 recoge los principales datos de
inventario del sistema de produccion de H. mediante SMR. Los datos de procesos de
fondo, que incluyen gestion de residuos y produccién de compuestos quimicos y

energéticos, se toman de la base de datos ecoinvent® [1].
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Tabla C.1. Principales datos de inventario para la produccién de hidrégeno mediante SMR
(UF: 1 kg de hidrogeno).

ENTRADAS SALIDAS
Desde la tecnosfera Productos
Gas natural (de SS0 a SS1) 3,18 kg Hidrégeno 1,00 kg
Gas natural (SS1) 8,12 MJ Residuos a tratamiento
Catalizador SMR (SS1) 3,61-10 kg Catalizador a vertedero (SS1) 3,61-10% kg
Agua (SS2) 9,86 kg Catalizador a vertedero (SS2) 8,83-10° kg
Catalizador WGS (SS2) 8,83-105 kg Emisiones al aire
Agua (SS3) 7,02 kg 0, (SS1) 6,59-10 kg
Electricidad (SS1) 1,35 kWh N (SS1) 16,63 kg
Electricidad (SS2) 1,35-102kWh  H,0 (SS1) 3,26 kg
Electricidad (SS3) 6,55-102kwWh  CO; (SS1) 8,48 kg
Desde la naturaleza H,0 (SS3) 5,67 kg
Aire (SS1) 21,68 kg Emisiones al agua
Agua residual (SS2) 4,61 kg
Agua residual (SS3) 1,35 kg

C.3 Caracterizacion ambiental del sistema SMR

La categorias de impacto evaluadas para este sistema son las siguientes: ARA, CG,
ACO, FOF, CT, Ac, Eu, DEAx y DEA: [2,3]. La implementacién computacional del
inventario se realiza en el software SimaPro 8 [4]. En la Figura C.2 se muestra la
contribucion de cada subsistema a los impactos calculados para el sistema de produccién

de hidrégeno mediante SMR.
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Figura C.2. Contribucion de los subsistemas a los impactos ambientales del sistema SMR.

En la Figura C.2 se aprecia que los subsistemas SSO (suministro de gas natural) y
SS1 (acondicionamiento y reformado con vapor) son los subsistemas que presentan la
mayor contribucion a los impactos. La produccién y el suministro de la materia prima
(gas natural) domina las categorias ACO (92 %), ARA (89 %), DEAnr (88 %), DEA: (87
%) y FOF (49 %). La elevada contribucion del subsistema SS1 a la categoria CG (87 %)
estd directamente relacionada con las emisiones directas al aire de este subsistema.
Ademas, el SS1 también domina las categorias CT (91 %), Ac (77 %) y Eu (74 %),

principalmente debido a la demanda de electricidad de dicho subsistema.
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Anexo D: Evaluacion econdmica del proceso de reformado con vapor

de gas natural

El presente anexo recoge el analisis econdmico del proceso SMR, que incluye el coste
de adquisicion de los equipos, el coste total de la inversion y el coste de produccion del

hidrégeno.
D.1 Coste de adquisicion de los equipos

El coste del reactor SMR y la unidad PSA se estiman en base a informacién
bibliografica mediante el método de Williams (Tabla D.1). El coste del resto de equipos
se estima mediante la metodologia recogida en el Capitulo 3. La primera carga del
catalizador de los reactores SMR y WGS se incluye en el coste de los equipos. La Tabla
D.2 recoge los datos de coste, densidad y velocidad espacial de los catalizadores. El coste
de todos los equipos que conforman la planta de produccion de hidrégeno mediante SMR

se muestra en la Tabla D.3.

Tabla D.1. Coste y capacidad de los sistemas de referencia empleados en el método de Williams
para el proceso de produccion de hidrégeno mediante SMR.

Sistema de referencia  Capacidad Unidad de capacidad Coste (€2014) Bibliografia
Reactor SMR 46,51 MWt 7.486.300 [1]
Unidad PSA 155,24 t H puro-dia?® 7.319.900 [1]

Tabla D.2. Coste, densidad y velocidad espacial para el calculo del coste de los catalizadores de los

reactores de SMR y WGS.
. Velocidad Densidad Coste . .
Catalizador espacial (h?) (kg-m?) (€ 2014-kg™) Bibliografia
SMR (Ni) 2600 1025 6,95 [2]
WGS alta T (Fe-Cr) 3000 1220 13,93 [3]
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Tabla D.3. Coste de adquisicion de los equipos de la planta de produccién de hidrégeno mediante

SMR.

Componente Coste (€ 2014)
Compresor Comp-1 3.381.600
Intercambiador HE-1 221.700

Reactor SMR 20.923.100
Intercambiador HE-2 209.500

Intercambiador COOL-1 18.900
Reactor WGS alta T 683.300
Intercambiador HE-3 229.500

Bomba 234.000

Condensador-PSA

Incluido en unidad PSA

Unidad PSA 15.976.700
Compresor Comp-2 274.900
Compresor Comp-3 2.559.800
Intercambiador HE-4 148.400

Catalizador SMR 2.802.300
Catalizador WGS alta T 964.200
E 48.627.900

D.2 Estimacion del coste total de la inversion

La Tabla D.4 muestra desglosado el coste total de la inversién (TIC) calculado para
la planta de produccién de hidrégeno mediante SMR.
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Tabla D.4. Coste total de la inversion de la planta de produccién de hidrogeno mediante SMR.

Concepto Expresion Coste (€ 2014)
Equipos € E 48.627.900
Materiales (M) 60 %-E 29.176.800
Obra civil y edificios 28 %-M 8.169.500
Obra metaltrgica 45 %-M 13.129.500
Instrumentacion 10 %-M 2.917.700
Electricidad 10 %-M 2.917.700
Aislamiento 5%:-M 1.458.800
Pintura 2%-M 583.500
Ingenieria de detalle (ID) 20 %-(E + M) 15.560.900
Construccion (C) 60 %-(E + M) 46.682.800
Supervision de la construccion (SC) 10 %-(E + M) 7.780.500
ISBL E+M+ID+C+SC 147.829.000
Servicios auxiliares (SA) 4 %-1SBL 5.913.200
Interconexiones (Int) 8 %-ISBL 11.826.300
Gastos puesta en marcha (PEM) 4 %-1SBL 5.913.158
OSBL SA + Int + PEM 23.652.600
Imprevistos (1) 10 %-(ISBL + SA + Int) 16.556.800
TIC ISBL + OSBL + | 188.038.400

D.3 Estimacion de los costes fijos y variables y coste de produccion del

hidrégeno

Los costes fijos incluyen los gastos salariales, los seguros y la amortizacion. Los
costes variables estdn formados por el gas natural utilizado como materia prima y como
combustible, la electricidad y el agua de refrigeracion. En la estimacion de los gastos
salariales se asume tres operarios por turno, 4,2 turnos y un salario anual individual de
40.000 euros. Los gastos anuales para el seguro y la amortizacion se consideran un 1 %
y un 10 % del coste total de la inversion (TIC), respectivamente. Los costes del gas natural
(0,37 €-kg?), del agua de refrigeracion (0,03 €-m™) y de la electricidad (0,06 € kWh) se
obtienen de datos reales de una refineria mediante comunicacion personal. El tiempo
asumido de operacion de la planta es de 310 dias al afio. La Tabla D.5 muestra los costes

fijos y variables estimados para la planta de produccion de hidrégeno mediante SMR.
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Tabla D.5. Costes fijos y variables anuales de la planta de produccién de hidrégeno mediante SMR.

Concepto Coste (€ 2014)
Gastos salariales 504.000

Seguro 1.880.400
Amortizacion 18.803.800

Total costes fijos 21.188.200
Gas natural (alimentacion) 157.996.800

Gas natural (combustible) 8.865.700
Electricidad 11.989.200

Agua refrigeracion 1.499.900
Total costes variables 180.351.600
Total costes fijos y variables 201.539.800

Finalmente, en base a los costes fijos y variables anuales de la planta (201.539.800
€-afio!) y a la produccidn de hidrégeno anual (146.762.200 kg-afio™), se estima un coste
de produccion de 1,37 €-kg ! Ha.
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