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Resumen

El didxido de carbono (CO;) es uno de los compuestos que mas ha contribuido al efecto
invernadero debido a la accion humana con la quema de combustibles, industria, ganaderia y
agricultura intensiva y el transporte.

En este trabajo se exponen diferentes opciones de revalorizacién del diéxido de carbono como
son la utilizaciéon directa del mismo como disolvente, medio de almacenamiento de energia 'y
valorizacidon para obtener otros compuestos de gran valor afiadido como metano, gas de
sintesis, metanol, dimetiléter y dcido formico.

Este trabajo se centra en el acido férmico, ya que es un compuesto de gran valor afiadido en
la industria como conservante, aditivo, producto de limpieza, coagulante respetuoso con el
medio ambiente, materia prima para la obtencién de mercurio, oro y platino con la reduccién
de sus sales, esterificacion de alcoholes y con un futuro prometedor con la obtencién de
hidrégeno verde y la utilizacidn en las baterias y pilas combustibles.

Para la obtencion del acido férmico existen diferentes opciones: el método BASF (mds
utilizado industrialmente), Kemira-Leonard, URSS y reaccidn hidrotermal de CO..

En este trabajo se selecciona la obtencion de acido férmico con la reaccién hidrotermal de
COy, ya que se trata de una revalorizacién de un residuo como es el CO, que se encuentra en
los gases de combustién. Ademads, en esta reaccion se utiliza como agente reductor la glucosa,
obtenida partir de biomasa lignoceluldsica que es un recurso renovable y respetuoso con el
medio ambiente, concretamente se utiliza paja de cebada, ya que se trata de un resto que no
tiene muchas aplicaciones. Para la realizacién de esta planta primero se realiza una operacion
de captacioén del CO; (el volumen de emisiones se toma de la central térmica de biomasa de
Briviesca, siendo 1.792.000 kg CO»/afio) y conversion en bicarbonato sédico en un absorbedor
mediante sosa caustica. A continuacidn, se realiza una obtencion de glucosa a partir de paja
de cebada mediante agua en estado supercritico. Tras la obtencién de la glucosa y el
bicarbonato sddico, se realiza una reaccion en un reactor tubular para obtener acido férmico.
Después, se realiza una operacion de recuperacién del bicarbonato sédico que no reacciona
mediante un separador de membrana y finalmente, se realiza una concentracién del acido
férmico mediante una torre de destilacidn. Con este proceso se evitan 1.792.000 kg CO»/afio
a la atmdsfera y a partir de ello se obtiene 3.746.098 kg acido formico/afio, lo que significa
que se obtienen 2,1 kg acido férmico/ kg CO2 y se consumen 18,6 kg biomasa/ kg CO,.
Adicionalmente para la realizacién de este proyecto existe un consumo energético de 144.661
KJ/ kg CO,. Ademas, se realiza un balance econdmico teniendo en cuenta los costes de
materias primas, coste eléctrico (bombas e intercambiadores de calor principalmente) y los
ingresos de venta de productos y venta de bonos de carbono tras realizar este balance se
estima un beneficio de 9.283.087 €/afio en esta planta.

Palabras clave: CO;, acido férmico, biomasa lignoceluldsica, reaccidon hidrotermal, costes.
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Abstract

Carbon dioxide (CO3) is one of the compounds that has contributed most to the greenhouse
effect due to human action through the burning of fuels, industry, intensive livestock and
agriculture, and transportation.

This work presents different options for the revalorization of carbon dioxide, such as its direct
use as a solvent, energy storage medium and valorization to obtain other high value-added
compounds such as methane, synthesis gas, methanol, dimethyl ether and formic acid.

This work focuses on formic acid, since it is a compound of great added value in industry as a
preservative, additive, cleaning product, environmentally friendly coagulant, raw material for
obtaining mercury, gold and platinum with the reduction of its salts, esterification of alcohols
and with a promising future with the production of green hydrogen and its use in batteries
and fuel cells.

There are different options for obtaining formic acid: the BASF method (most commonly used
industrially), Kemira-Leonard, USSR and CO; hydrothermal reaction.

This work selects the formic acid production with the CO; hydrothermal reaction, since it is a
revalorization of a residue such as CO; found in the combustion gases. Moreover, in this
reaction glucose is used as a reducing agent, obtained from lignocellulosic biomass, which is a
renewable and environmentally friendly resource, specifically barley straw is used, since it is
a waste that does not have many applications. For the realization of this plant, first a CO>
capture operation is carried out (these emissions are taken from the biomass thermal power
plant of Briviesca, which are 1,792,000 kg CO,/year) and conversion into sodium bicarbonate
in an absorber by means of caustic soda. Next, glucose is obtained from barley straw using
supercritical water. After obtaining glucose and sodium bicarbonate, a reaction is carried out
in a tubular reactor to obtain formic acid. Afterwards, the unreacted sodium bicarbonate is
recovered by means of a membrane filter and finally, the formic acid is concentrated by means
of a distillation tower. This means that 1,792,000 kg CO,/year are avoided in this process and
3,746,098 kg formic acid/year are obtained from it, which means that 2.1 kg formic acid/ kg
CO; are obtained and 18.6 kg biomass/ kg CO; are consumed. Additionally, for the realization
of this project there is an energy consumption of 144,661 KJ/ kg CO,. In addition, an economic
balance is made taking into account the costs of raw materials, electricity costs (pumps and
heat exchangers mainly) and income from the sale of products and sale of carbon credits, after
making this balance a profit of 9,283,087 €/year is estimated for this plant.

Keywords: CO,, formic acid, lignocellulosic biomass, hydrothermal reaction, costs.
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1. INTRODUCCION

El efecto invernadero es un fendmeno natural y beneficioso para nosotros. Determinados
gases presentes en la atmodsfera retienen parte de la radiacidon térmica emitida por la
superficie terrestre tras ser calentada por el sol, manteniendo la temperatura del planeta a un
nivel adecuado para el desarrollo de la vida. La accién del hombre —a través de actividades
como la industria, la agricultura y la ganaderia intensiva o el transporte—, sin embargo, ha
aumentado la presencia de estos gases en la atmdsfera —principalmente, didxido de carbono
y metano a consecuencia de la quema de combustibles fésiles como el carbén, el petréleo o
el gas—, haciendo que retengan mds calor e incrementando la temperatura planetaria. Es lo
gue conocemos como el calentamiento global.

EFECTO INVERNADERO

Numerosos gases que forman parte de la atmoésfera absorben la radiacién
infrarroja de la Tierra, produciendo un aumento de la temperatura de la
superficie de nuestro planeta y de la capa atmosférica que la rodea
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Figura 1: Efecto invernadero [1]
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La accién del hombre esta provocando un aumento de la temperatura global. Por esa razén,
el efecto invernadero ha pasado de ser nuestro gran aliado a ser un riesgo para nuestra
supervivencia. La inundacién de ciudades costeras, la desertificacion de zonas fértiles, el
deshielo de masas glaciares y la proliferacion de huracanes devastadores son solo algunas de
sus principales consecuencias.[1]

Con el comienzo de la era industrial, las emisiones de diversos gases, en especial el diéxido de
carbono, aumentaron enormemente y con ello se aceleré este efecto. Desde que se conocid
la causa raiz del problema, se ha tratado de analizar, estudiar y solucionarlo
incansablemente.[2]

A continuacidn, se muestra el incremento de las emisiones globales de CO,.
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Figura 2: Evolucion en las emisiones globales de CO, procedentes de combustibles fésiles. Fuente: Global Carbon Project,
www.epdata.es

Estas consecuencias se han convertido en el centro de atencion de la comunidad
internacional, que ha abordado el problema en reuniones internacionales, como la
conferencia de las naciones unidas sobre cambio climdtico - COP21 que tuvo lugar en Paris en
diciembre de 2015. Alrededor de 190 paises se reunieron para discutir sobre el Cambio
Climatico y cdmo revertirlo, acordando limitar la concentracion atmosférica de CO; para
controlar el aumento de la temperatura 2 2C respecto a los niveles pre-industriales y de
acuerdo a emprender reducciones en las emisiones. De estas reuniones, se sacaron
principalmente los siguientes puntos:

1. Reducir las emisiones de CO;, reduciendo el uso de combustibles fésiles.
2. Mejora de la eficacia de las industrias, emitiendo menos cantidades de CO,.
3. Almacenar CO; bajo tierra y/o utilizacion de CO; [3]
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2. OBJETIVOS

El objetivo de este trabajo es realizar el estudio de una planta industrial para obtener acido
férmico como alternativa verde, a partir de la reduccién hidrotermal del diéxido de carbono
(CO,) utilizando glucosa proveniente de la biomasa como agente reductor. Este trabajo
consiste en los siguientes objetivos parciales:

» Se realizara un Diagrama de flujo de proceso detallando las etapas necesarias.

» Se realizard un Balance de materia y energia detallando las corrientes necesarias y
sus propiedades caracteristicas.

» Se realizard una integracién energética para evitar introducir mas energia de la
estrictamente necesaria.

» Se realizard un Balance econdmico para determinar los costes de utilizacidn de este
proceso.
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3. COMPETENCIAS

Con la realizaciéon de este Trabajo Fin de Master, se han desarrollado las siguientes
competencias del Master en Ingenieria Industrial:

3.1. Competencias Basicas (CB)

CB9 - Que los estudiantes sepan comunicar sus conclusiones y los conocimientos y razones
ultimas que las sustentan- a publicos especializados y no especializados de un modo claro y
sin ambigliedades.

Esta competencia se ha desarrollado tras la implementacidn de un diagrama de flujo, balance
de materia y econdmico se han desarrollado ideas técnicas, se han proyectado conclusiones
claras y se ha demostrado todos los conocimientos adquiridos en el master.

CB10 - Que los estudiantes posean las habilidades de aprendizaje que les permitan continuar
estudiando de un modo que habrd de ser en gran medida autodirigido o auténomo.

Estas competencias se han desarrollado para la realizacién del proyecto, ya que es un tema
del cual en un inicio solo tenia un conocimiento superficial. Pero a medida que he investigado
mas sobre el tema, tengo un conocimiento mas profundo para poder determinar unas
conclusiones mucho mas eficientes.

3.2. Competencias Generales (CG)

(Extraidas de la ORDEN CIN 311/2009)

CG2 - Capacidad para proyectar, calcular y disefiar productos, procesos, instalaciones y
plantas.

Esta competencia se ha desarrollado con la eleccién, definicion de los procesos y el balance
de materia de la planta.

CG6 - Capacidad para gestionar técnica y econdmicamente proyectos, instalaciones, plantas,
empresas y centros tecnoldgicos.

Esta competencia se ha desarrollado con la realizacidn de un balance econémico de la planta.

CG8 - Capacidad para aplicar los conocimientos adquiridos y resolver problemas en entornos
nuevos o poco conocidos dentro de contextos mas amplios y multidisciplinares.

Esta competencia se ha desarrollado tras la implementacién de un diagrama de flujo, balance
de materia y econémico se han desarrollado ideas técnicas, se han proyectado conclusiones
claras y se ha demostrado todos los conocimientos adquiridos en el master.
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CG11 - Poseer las habilidades de aprendizaje que permitan continuar estudiando de un modo
autodirigido o auténomo.

Estas competencias se han desarrollado para la realizacion del proyecto, ya que es un tema
del cual en un inicio solo tenia un conocimiento superficial. Pero a medida que he investigado
mas sobre el tema, tengo un conocimiento mas profundo para poder determinar unas
conclusiones mucho mas eficientes. Competencias Transversales (CTR)

Desde diferentes vias: empleadores, evaluadores externos como EURACE, se nos insiste en la
necesidad de que nuestros egresados, ademas de conocimientos, dispongan de un conjunto

de habilidades transversales.

CTR3 - Toma de decisiones y solucidon de problemas: localizacién del problema, identificar
causas y alternativas de solucién, seleccidn y evaluacion de la mas idénea.

Esta competencia se ha desarrollado con la aplicacién del método a utilizar y con la escala que
se plantea la planta con la entrada de CO5;.

CTR4 - Pensamiento critico: capacidad de analizar, sintetizar y extraer conclusiones de un
articulo (ya sea de opinién o cientifico).

Esta competencia se ha desarrollado con la lectura de articulos cientificos del tema vy
sintetizando las conclusiones principales de los mismos.

CTR5 - Creatividad: capacidad de innovacidn, iniciativa, fomento de ideas e inventiva.
Estas competencias se desarrollan a la hora de crear el flujo del proceso con todas sus etapas
resolviendo los problemas que se han ido encontrando para obtener un proceso mas eficiente
y con mas proyeccién de futuro.

3.3. Competencias Especificas (CE)
Caracteristicas de la especificidad del Master en Ingenieria Industrial.

e Moddulo de Tecnologias Industriales.

El listado de competencias especificas desarrolladas en el Médulo de Tecnologias
Industriales es el siguiente:

Competencias del Médulo de Tecnologias Industriales

CE4 Capacidad para el analisis y disefio de procesos quimicos.
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Esta competencia se lleva a cabo mediante el balance de materia realizado para el
disefio de esta planta industrial para obtener todos los componentes que entran y
salen del sistema y tener una visidn global del sistema.

e Moadulo de Instalaciones, Plantas y Construcciones Complementarias.

El listado de competencias especificas desarrolladas en el Mddulo de Instalaciones,
Plantas y Construcciones Complementarias es el siguiente:

Competencias del Modédulo de Instalaciones, Plantas y Construcciones
Complementarias

CE9 Capacidad para el disefio, construccién y explotacion de plantas industriales.

Esta competencia se lleva a cabo mediante el balance de materia realizado para el
disefio de esta planta industrial para obtener todos los componentes que entran y
salen del sistema y tener una visidn global del sistema.

e Moadulo de Gestion.

El listado de competencias especificas desarrolladas en el Mddulo de Gestién es el
siguiente:

Competencias del Mdédulo de Gestion
CE19 Conocimientos de contabilidad financiera y de costes.

Esta competencia se lleva a cabo mediante el balance econdmico aplicado en este
proyecto para determinar la viabilidad econdmica de esta planta.
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4. BASE TEORICA

Este trabajo se centrard en el punto de tratamiento de las corrientes de diéxido de carbono,
dentro de las cuales existen las siguientes:

- Capturay almacenaje del CO; (CAC)
Tras capturar el CO; existen otras alternativas a parte de almacenarlo como pueden ser:

- Reduccion biotecnolégica de CO;
- Calcificacién como mecanismo reductor del CO;
- Conversion quimica del CO2 en otros componentes de interés

4.1. Capturay almacenaje de CO; (CAC)

La primera fase en la tecnologia CAC es la captura del CO, procedente de los procesos de
combustién de combustibles fdsiles o como resultado de un proceso industrial.[4]

Existen diversas opciones tecnolégicas para capturar el CO3. En una de ellas, los combustibles
fosiles se pueden quemar en la forma convencional y posteriormente se extrae el CO;
mediante tecnologias de absorcion (es la denominada captura en postcombustidn). Asimismo,
se puede capturar el CO; en precombustién mediante la generacién de hidrégeno después del
proceso de gasificacion, pero antes de la combustién. Una tercera posibilidad es obtenerlo ya
concentrado, utilizando oxigeno puro en lugar de aire en la combustién, con lo que el flujo de
gas tiene una concentracion de CO; superior al 95 por 100 (es el proceso denominado
oxicombustién). [5]

Previa a la
combustion

Oxigeno-gas

Biomasa fO.

Are =gy [ Sopamci

Are/O,
A

Carbén
Procesos industriales Gas @
Biomasa n- -

Matera prma Gas. Amoniaco, Acero

Figura 3: Vision general de los procesos y los sistemas de captura de CO,. Fuente: IPCC 2005.
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4.1.1. Tecnologia de captura precombustién

La primera fase en este proceso (gasificaciéon o reformado de gas) implica la conversién de
combustibles solidos, liquidos o gaseosos en una mezcla de hidrégeno y diéxido de carbono.

Ambas tecnologias se encuentran dentro del Estado del Arte actual, a escala de refineria o
industria quimica.

Una vez lograda la mezcla H,/CO,, es posible aplicar procesos quimicos o fisicos de absorcién
de CO,, con el fin de separar el segundo de los gases.

4.1.2. Tecnologia de captura durante la combustion

En este caso, el proceso de combustidn se modifica con el fin de enriquecer en CO; el flujo de
gases de combustion.

Oxicombustion: tecnologia en la que el comburente tradicional (aire) se modifica con el fin de
utilizar una mezcla enriquecida en oxigeno. De esta forma, el proceso de combustidn produce
un gas con alto contenido de CO..

4.1.3. Tecnologia de captura postcombustion

Se trata de un conjunto de tecnologias mas maduras, consecuencia de la experiencia de
separacion aplicada a otros procesos industriales muy conocidos como, por ejemplo: gases,
acero, amoniaco, etc. También en la industria del petréleo es un proceso habitual para
purificacion del gas o petréleo.

Un sistema implantado a nivel industrial es el de Absorcién Quimica mediante aminas (MEA
(monoetanolamina) o similares). Otras tecnologias menos desarrolladas son adsorcién en
solidos (PSA (adsorcidon por oscilacién de presidn) o TSA (adsorcidon por variacion de
temperatura)) y membranas. También es posible la criogenizacidén o destilacién del CO,.[4]

Tras la captura, purificacién y compresion del CO,, el siguiente paso para evitar su emision a
la atmodsfera es el transporte hasta el lugar donde se almacenara de forma segura durante
cientos e incluso miles de afios, evitdndose asi que el diéxido de carbono retorne a la
atmoésfera.[6]

En funcién del tipo de almacenamiento y de la distancia entre éste y la planta donde se realiza
la captura, el CO; se puede transportar por tuberia (ceoductos) o por barco.[6]

Entre las distintas posibilidades de almacenamiento de CO;, los océanos representan el mayor
sumidero potencial para el CO, antropogénico, pero todavia requiere mucho estudio de los
procesos antes de que se pueda utilizar a escala comercial. Los almacenamientos mas
destacados son:

- Formaciones permeables profundas de agua salada
- Yacimientos de hidrocarburos (petrdleo y gas) agotados o en vias de agotamiento
- Capas profundas o no explotables de carbén

La mejor opcion de almacenamientos son los yacimientos de petréleo o gas, ya que son
almacenes que han demostrado su eficacia y seguridad a lo largo de millones de afios[5].
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El principal obstdculo en la implantacién de una tecnologia de CAC es el sobrecoste que
conlleva realizar cada una de las tres etapas. De todas ellas, la captura de CO; resulta la mas
costosa ya que aun la mayoria de las tecnologias de captura no son comerciales. Ello implica
gue es aqui donde se ha de hacer la mayor reduccién de costes para abaratar al maximo el
sobrecoste implicito del sistema de CAC.[6]

4.2. Valorizacion del CO»

El CO, es inerte y sus transformaciones quimicas son termodindmicamente muy
desfavorables. Este componente es inerte debido a que es el estado mas oxidado del carbono.
En otras palabras, es una materia prima en su nivel energético mds bajo. Lo que constituye un
gran obstdculo para establecer procesos industriales para su conversion.

Para realizar cualquier transformacion del CO, en otros productos de mayor utilidad es
necesario:

- Ungran aporte de energia, casi todas las reacciones que tiene son endotérmicas
- Unas condiciones de reaccion optimizadas
- Casi siempre catalizadores activos.[7]

Las tres vias principales para la utilizacién del CO; [8], [9] [10]son:

1) Medio de almacenamiento de energia renovable

2) Materia prima para diversos productos quimicos como obtencién de acido férmico
mediante la reduccién hidrotermal de CO,.

3) Uso directo como disolvente, alimentos o en extraccién de petrdleo.

Costes de reduccion hidrotermal de CO; con residuos de biomasa lignoceluldsica como reductores. Pagina 15 de 74



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Universidad deValladolid Master en Ingenieria Industrial

'q = A
Super critical CO,

Enhanced oil
recovery (EOR)

Solvent

Working fluid |———— Geothermal fluid

Heat transfer Beverages and

Non-conversion f microcapsules
\. J

-
Carboxylates & lactones
Conversion Carbamates
% Urea, isocyanates
H.O H 4 g Y\ Feedstock Inorganic & organic
2 2 Chemical —— carbamates
Other chemicals ;
Biochemical Biodegradable polymers
. \
Solar | Wind Photochemical
c - Energy Renewable fuels
Geothermal | Tidal lectrochemical -
\ Storage Syngas, methane, etc
Hydro | Waste heat Formic acid, methanol,
DME
Nuclear

Figura 4: valorizacion del CO, [11]

4.2.1. Medio de almacenamiento de energia renovable

El uso de la energia renovable ha ido creciendo, pero algunas fuentes como la edlica y solar
no tienen una produccién de energia constante como otras fuentes, por ello es necesario
tener soluciones de almacenamiento de esta energia. En la actualidad, la mayoria de centrales
a gran escala utilizan baterias de iones de litio (perjudiciales para el medio ambiente y caras
debido a la crisis de materiales existente) o convertir esta energia en energia hidroeléctrica de
bombeo que no se encuentra disponible en todas las centrales ya que necesitan una gran
infraestructura.

También existe otros métodos como el almacenamiento de energia en aire comprimido (CAES)
gue consiste en bombear aire a enormes cavernas subterrdneas bajo presidn. La energia
almacenada en periodos de baja demanda se utiliza en intervalos de alta demanda. El sistema
funciona mediante el almacenamiento de la energia en forma de aire comprimido en tanques
o cavidades subterraneas y posteriormente este airea es liberado como fuente de energia
cuando sea necesario.[12]
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DEPLETED GAS RESERVOIR

Figura 5: Sistema de almacenamiento de energia mediante aire comprimido (CAES)[13]

Gas Turbine (CT)

Figura 6: Flujo en el sistema CAES para el funcionamiento de la turbina de electricidad. [13]

Una de las principales desventajas de este método es que se requiere gran cantidad de
volumen para almacenar el aire comprimido. Por ello, en la actualidad se estan proponiendo
este mismo mecanismo de almacenamiento de energia, pero con didxido de carbono en vez
de aire, ya el almacenamiento de didéxido de carbono puede hacerse ocupando menos espacio
que el aire comprimido y sin necesidad de encontrar una caverna o realizar obras
subterraneas.[14]
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El CO; cuando se comprime a presiones suficientemente altas y a temperatura ambiente, se
convierte en liquido, algo que no ocurre con el aire a menos que se enfrie a temperaturas muy
bajas. El CO; liquido se puede almacenar en depdsitos de acero mds pequeiios, lo cual es la
principal ventaja respecto al aire comprimido. Se trata de un ciclo cerrado que no emite CO;
a la atmdsfera, su eficacia de ida y vuelta se encuentra en torno al 80% y puede tener una
capacidad de 200 MWh.[12]

4.2.2. Materia prima para diversos productos quimicos

El CO; puede convertirse mediante procesos quimicos y electroquimicos en otros productos
guimicos como gas de sintesis, acido formico, metano, etileno, metanol y dimetiléter
(DME)[15]

Metanizacioén del didéxido de carbono

Para obtener metano (CH4) a partir de didxido de carbono, se realiza la reaccion de
hidrogenacidn catalitica también llamada reaccién de Sabatier, que es un importante
proceso catalitico.

CO, + 4H, —» CH, + 2 H,0; AH? = -252,9 ki/mol

La metanizacién del CO; tiene una gran serie de aplicaciones como obtener gas de
sintesis y gas natural que principalmente esta compuesto de metano

Gas de sintesis
Obtencién de gas de sintesis (mondxido de carbono + hidrégeno) a partir de metano
y agua que se obtienen de la reaccidn anterior.

CH, + H,0 - CO + 3 H,; AH? = +206,3 ki/mol
O partir de la siguiente reaccion
CH,+ CO, - 2C0O + 2 H,; AH? = +247,3 kJ/mol

Este gas de sintesis se puede utilizar para obtener hidrégeno, metanol, amoniaco y
otros componentes.

Sintesis de metanol
A partir de una hidrogenacién catalitica del didxido de carbono con sulfuro de
molibdeno (MoeSs) se obtiene metanol.

COZ + 3H2 4 CH30H + H20, AH? = '45,9 kJ/mOI

El metanol se trata de un disolvente muy utilizado en la industria y a partir de metanol
se pueden obtener combustibles y es un componente muy utilizado en la industria
guimica.

Sintesis de dimetiléter

Esta sintesis se realiza a partir de dos etapas, primero la sintesis de metanol con un
catalizador metalico y posteriormente una deshidratacién del metanol con un
catalizador acido. Estas dos reacciones también se pueden realizar en un solo paso
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con un catalizador bifuncional como son CuO-ZnO (para la formacién del metanol) y
zeolitas (para la deshidratacion del metanol).

€O, + 3H, » CH;0H + H,0

2CH;0H » CH;0CH; + H,0

Este compuesto es un sustitutivo potencial del diésel debido a sus mejores
propiedades de combustidn (alto indice de cetanos, bajas emisiones de NOx, etc)

- Sintesis de acido férmico
CO, + H, - HCOOH

El formiato (HCOO’) se genera con la adicion de una base inorganica que
posteriormente necesita un acido fuerte para convertirse en acido férmico.[11]

4.2.2.1. Obtencidn de acido férmico mediante la reduccion hidrotermal del CO»

4.2.2.1.1. Composicion del acido férmico

El 4cido férmico es el acido organico mas simple que existe, ya que solo tiene un atomo de
carbono, y tiene la siguiente férmula molecular: HCOOH. Se trata de un acido carboxilico
incoloro, altamente corrosivo, téxico, inflamable y tiene un olor penetrante. Como todos los
acidos carboxilicos es miscible en agua y en otros disolventes polares, pero no en
hidrocarburos.[16]

Las propiedades del acido férmico son:

Propiedad Valor
Estado en condiciones ambiente Liquido
Peso molecular 46,03 g/mol
Densidad relativa (agua =1) 1,22 g/cm?
Punto de ebullicién 101 °C
Punto de fusidn 8,3 eC
Temperatura de autoignicion 520 ¢eC
Temperatura critica 307 °C
Presion critica 72,9 atm
Presidn de vapor 42hPa a 202C
Entalpia de formacién estandar -90,49 kcal/mol
pH 2,2a(2,2g/Ly 20°C)
Viscosidad 1,8 mPa s a 20eC

Tabla 1: Propiedades del dacido férmico [17]
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El acido férmico se puede encontrar en la naturaleza tanto en los insectos como son las
hormigas y las abejas, o incluso en plantas como son las ortigas.

Este dcido se puede obtener a partir de forma industrial, a partir de 3 procesos:

- Método BASF (hidrdlisis de formiato de metilo)
- Método Kemira-Leonard
- URSS

Nos centraremos en el método BASF (el mas utilizado), el cual tiene dos reacciones
principalmente

12 Fase: Carbonilacion de metanol con mondxido de carbono en presencia del catalizador
metodxido de sodio. Durante esta reaccion solo el 30% del metanol que entra reacciona. Como
se trata de una reaccién de equilibrio, tras el reactor hay que separar los componentes de los
reactivos del formiato de metilo mediante destilacidn. Estos reactivos se vuelven a recircular
al primer reactor.

k
CH;0H +CO & HCOOCH; AH = —29—]
mol
29 Fase: Hidrdlisis del formiato de metilo
k
HCOOCH; < HCOOH + CH3;0H AH = 16,9m—£l

— Formic acid
(90-98 wt %)

4 lﬂ L

Carbon
monoxide
g ® kR
l ' ‘
W aER
A ‘ b c —_— d e f [«
\
| b | L
Make-up methanol / ‘ ‘ )
and Ldtdlys! { {
\A’afpr
— K
PFOCGSO BASFL Catalyst deconpcsrio'n product

Figura 7: Diagrama de flujo del método BASF [18]

El monodxido de carbono y metanol, en presencia del catalizador de metodxido de sodio,
reaccionan en el reactor (a). En la columna (b) se destila el formiato de metilo del metanol que
no ha reaccionado, este metanol se recircula al reactor (a). A continuacién, se hidroliza el
formiato de metilo con exceso de agua en el reactor (c) para dar acido férmico libre. En (e) se
extrae el acido férmico con una amida secundaria, que se separa del acido en las columnas de
rectificacion (f) y (g). [19][18]
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El acido férmico es un producto de gran valor afiadido desde el punto de vista industrial, por
la gran cantidad de aplicaciones que tiene:

1) A bajas concentraciones, se utiliza como conservante de alimentos debido a su
caracter fungicida y bactericida. También, se utiliza para el ensilado de piensos,
para favorecer la fermentacién del acido lactico.

2) Se utiliza en la industria del cuero para desgrasar el pelo del cuero, bronceary tefir.

3) Aditivo de pinturas

4) Para productos de limpieza (como para limpiar aceros debido a su caracter acido)

5) Coagulante respetuoso con el medio ambiente

6) Ademas, es materia prima para la obtencién de muchos otros compuestos:

Esterificacion de alcoholes.

Como fuente de CO

Como fuente de CO;

Reduccidn de plata

Obtencion de mercurio, oro y platino por reduccién de sus sales.

7) Tamblen tiene un futuro prometedor con las siguientes aplicaciones:

a. Utilizacidn en las baterias y pilas combustibles como portador liquido de
hidrégeno (Liquid Organic Hydrogen Carrier, LOHC)
b. Obtencidn de hidrégeno verde [19][20][18]

poe e

4.2.2.1.2. Reaccioén hidrotermal de CO; para obtener acido férmico

De todo lo visto anteriormente, la revalorizacién de CO; para la obtencién de acido férmico
mediante la hidrogenacién del CO; es el proceso que se va a estudiar en este trabajo.

€0, + H, > HCOOH

Pero la obtencién de hidrégeno en estado gaseoso es tiene unos costes muy elevados debido
a la produccidn, transporte y almacenamiento del mismo. Ademas, hay que anadir que el
hidréogeno en estado gaseoso debido a su baja masa molecular ocupa mucho volumen y es
muy explosivo. Por ello, existe otra técnica de obtencién de acido férmico que ha tomado
mucha importancia: reaccién hidrotermal de CO;.

Para la reaccion hidrotermal de CO,, se necesita agua en estado supercritico (es decir, a
elevadas temperaturas y presiones). Con el agua en estado supercritico se logra la reduccién
de CO; ya que el agua actua como medio de reacciéon y como fuente de hidrégeno. Para la
reaccidn, es necesario capturar este CO; en forma de NaHCOs como fuente de CO; vy
favoreciendo la produccién de acido férmico debido a que es un medio basico.

Para conseguir esta reaccion también es necesario anadir un componente reductor, que
pueden ser metales cero-covalentes como son Zn, Al, Mn y Fe (sector ampliamente estudiado)

NaHCO5(fuente de CO,) + H,0(supercritica) + Zn (s) » HCOOH (aq) + Zn0O
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El principal problema de esta reaccion, es que los metales cero-covalentes tienen un coste
elevado. Por ello, en la busqueda de un agente reductor alternativo mas econdémico se
encuentra la biomasa, concretamente la glucosa obtenida de la biomasa, ya que se trata de
un recurso barato, con gran disposicion, renovable e incluso a veces considerado un residuo.

El mecanismo de la reaccién hidrotermal de glucosa con bicarbonato sédico:

- Conversion de la glucosa con agua en estado supercritico (negro)

- Reaccién del CO; con la glucosa y sus derivados ( )
OH
— 8] (#]
OOH OH HO\)LH )'LDH
OH

Glycolaldehyde Acetic acid
Glucose \

— == (0,+H

| H HiD” ' ]

oH Farmaldehyde carbonate Formic acid
HO O HO O

0. COH —
S
HO H OH
OH

OH Glyceraldehyde Lactic acid

Fructose
Figura 8: Mecanismo de reaccion hidrotermal de glucosa con bicarbonato sodico.[21]

Se observan dos vias diferentes de obtencion de acido férmico:

- A tiempos de reaccion cortos, el acido féormico detectado se obtiene por la
degradacion de glucosa

- A tiempos de reaccion largos, el acido férmico se obtiene de la reduccion del
NaHCOs en condiciones hidrotermales, alcanzado los rendimientos méximos.[21]

Componentes necesarios para realizar la reaccién hidrotermal son:

4.2.2.1.3. Glucosa

Segun la Directiva 2009/28/CE relativa al fomento del uso de energia procedente de fuentes
renovables, se define biomasa como la fraccidon biodegradable de los productos, desechos y
residuos de origen bioldgico procedentes de actividades agrarias (origen vegetal y animal), de
la silvicultura y de las industrias convexas, incluidas la pesca y la acuicultura, asi como la
fraccién bioldgica degradable de los residuos industriales y municipales. Por tanto, los
recursos biomasicos provendran de fuentes muy diversas y heterogéneas. [22]

En este caso nos centraremos en la biomasa que tiene una composicion lignocelulésica para
obtener glucosa. Este tipo de biomasa estd compuesta principalmente por: Celulosa,
Hemicelulosa y Lignina. Los porcentajes en los que se encuentran varian en funcién del origen
de la biomasa.

La celulosa estd compuesta principalmente por carbono, hidrégeno y oxigeno en forma de una
cadena lineal con repeticiones de celobiosa. Este biopolimero esta formado de 100 a 14000
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unidades de glucosa unidas por enlaces glucosidicos B-1,4. EIl monémero principal es la
glucosa.[23]

La celulosa presenta aproximadamente el 40 - 50% del peso en seco de la biomasa vegetal
para maderas y del 25-40% del peso en seco de la biomasa vegetal en materiales agricolas.
[24]

OH

OH

Figura 9: Estructura de la cadena parcial de celulosa. [23]

La hemicelulosa es un grupo de heteropolisacdridos constituidos por cadenas cortas y
ramificadas de azucares, entre los que destacan pentosas generalmente xilosa y arabinosa, y
hexosas como galactosa, glucosa y manosa, asi como acidos urdnicos y desoxihexosas.

Pentosas Hexosas Acidos hexourénicos Desoxi-hexosas
CH,OH COOH
OH
: : OH OH HO OH
b HO : HO
OH OH OH OH OH
B-D-xilosa f-D-glucosa Acmoﬂ -D-glucurénico - L-ramnosa
COOH
1o ot CH,0H | . OH
Q OH CH,
@ H,CO OoH HO
xi L i OH OH
Q- L-arabinopiranosa f-D-manosa Acido @-D-4-0-metilglucurénico a -L-fucosa
CH,0H COOH
0 OH
HO 3 HO
o OH
o OH OH
« - L-arabinofuranosa « - D-galactosa Acido @ -D-galacturénico

Figura 10: Estructura quimica de las unidades estructurales de las hemicelulosas [24]

La hemicelulosa representa el 10-45% del peso en seco de la biomasa vegetal.

La lignina se trata de un polimero tridimensional amorfo formado por la polimerizacion de
unidades de fenilpropano que implica la formacién de diferentes tipos de enlaces que se
alternan de manera desordenada. La lignina estd formada por mondmeros de alcoholes
cinamilicos: p-Cumarilico, Sinapilico y Coniferilico. La lignina representa un 10-25% del peso
seco en la biomasa vegetal.
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Como el objetivo principal es la obtencién de glucosa, para este proceso es necesario una
fuente con gran cantidad de celulosa.[24]

Fuente Celulosa Hemicelulosa Lignina
Rastrojo de maiz 36-37.5 22-23 16-17
Oleote de maiz 36 23 17
Fibra de maiz 1428 16.8 84
Bagazo de cafia 50 20 30
Paja de cebada 40-44 28-30 20-22
Paja de trigo 33-38 21-25 23
Paja de arroz 34 25 23
Madera 40-45 20-26 17-30
Madera de pmo 40.4 8.8 294
Pasto 31 20-24 17-18
Papel de oficina 68.6 12.4 11.3

Tabla 2: Composicion de materiales lignoceluldsicos [25]

Segun el estudio “High glucose selectivity in pressurized water hydrolysis of cellulose using
ultra-fast reactors” se ha desarrollado un nuevo reactor para la hidrdlisis selectiva de la
celulosa. En este estudio, la selectividad de la glucosa obtenida a partir de la celulosa se
mejoré utilizando reacciones ultrarrapidas en las que se combind un medio selectivo con un
control eficaz del tiempo de residencia. Se obtuvo una produccion selectiva de glucosa,
fructosa y celobiosa (50%) o monosacdaridos-oligosacaridos totales (>96%) a partir de la
celulosa en un tiempo de reaccién de 0,03 s.[26]

4.2.2.1.4. Agua supercritica

Las sustancias en estado supercritico no se comportan como gas ni como liquido, sino que
coexiste en un punto intermedio entre las dos fases. Esta fase se llama fluido supercritico, en
esta fase tiene propiedades tanto de liquido como de gas. Como se puede ver en la imagen
siguiente para llegar a esta fase hay que obtener los valores de presién critica y temperatura
critica, los cuales son diferentes para cada sustancia.
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Figura 11: Estados de la materia [27]

Este punto se alcanza en el caso del agua cuando se llega al punto critico que son 647,3 Ky
218,3 atm. Cuando se llega a este punto critico sus propiedades cambian drasticamente:

= Poder disolvente

= Polaridad

= Constante dieléctrica
= Viscosidad

= Densidad

Dentro de todas estas propiedades que varian las que mas interesan en este trabajo es la
capacidad de disolvente ya que con el agua supercritica se consiguen rendimientos mas altos
y con menor tiempo de residencia para obtener glucosa de la biomasa que con la obtencién
tradicional de hidrdlisis acida. Ademas, se trata de un disolvente respetuoso con el medio
ambiente y el cual se puede separar facilmente bajando la temperatura y presion del
fluido.[25][28][27]

4.2.2.1.5. Didxido de carbono capturado en forma de bicarbonato sédico

Una de las opciones de capturar el diéxido de carbono gaseoso es mediante el método de
absorcién con una corriente liquida de hidréxido de sodio.

La absorcidn es una operacidn unitaria de transferencia de materia que consiste en poner un
gas en contacto con un liquido para que el liquido disuelva ciertos componentes que se
encuentran en la corriente gaseosa. En este caso la absorcidn es quimica ya que el diéxido de
carbono reacciona con el hidréxido de sodio (si no, seria fisica)[29]

NaOH (aq) + CO,(g) = NaHCOs(aq)
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Para la absorciéon de didéxido de carbono, sera necesaria una columna de absorcion. En esta
columna existen 4 corrientes:

1. Entrada de la corriente gaseosa con diéxido de carbono.

2. Entrada del hidréxido de sodio en estado liquido

3. Salida de la corriente gaseosa sin diéxido de carbono

4. Salida de la corriente liquida de hidréxido de sodio que ha reaccionado con el didxido
de carbono, convirtiéndose en bicarbonato de sodio.

Figura 12: Torre de absorcion de gases en contracorriente [30]

4.2.3. Uso directo

Los fluidos supercriticos son sustancias que se encuentra a una temperatura y presién por
encima de su punto critico, lugar donde las densidades de las fases liquida y vapor son iguales,
ademas marca el limite entre las zonas de burbuja y rocio. [31]

Los fluidos supercriticos tienen la propiedad de ser buenos disolventes debido a que su
capacidad para disolver sustancias de forma similar a los disolventes organicos y a que su
viscosidad y coeficiente de difusidn son préximos a los de los gases.

El fluido supercritico mas utilizado es el diéxido de carbono (CO;) por su presion critica (Pc =
74 bares) y su baja temperatura critica (Tc = 312C).

Se trata de un disolvente “verde” ya que es facil de obtener de la atmdsfera, es inerte, se
emplea en alimentos y bebidas.
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Figura 13: Esquema de un proceso de extraccion con CO; supercritico con recuperacion del extracto por reduccion en la
presion.[32]
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5. SELECCION DE ALTERNATIVAS Y BASES DE CALCULO

5.1. Eleccidon de la biomasa a tratar

Segun la tabla 2: “composicion de materiales lignoceluldsicos”, se escoge la paja de cebada ya
que es un cultivo muy extendido en Espafia en el cual se obtienen gran cantidad de biomasa
tras obtener el grano de cebada, tiene gran cantidad de celulosa 40 — 44%, tiene solo un 20-
22% de lignina y ademas no requiere grandes pretratamientos como la biomasa proveniente
de arboles en las cudles habria que descortezar. En este trabajo se considera que la paja de
cebada tiene un 44% de celulosa, 30% de hemicelulosa y 21% de lignina, el resto se trata de
agua o productos inorgdnicos.

5.2. Eleccién de corriente de didxido de carbono (CO3)

El primer paso para realizar un balance de materia es seleccionar la corriente de CO; que se
va a capturar. Por tanto, se realiza un estudio con centrales térmicas de carbdn, de ciclo
combinado y de biomasa de diferentes zonas de la geografia espafiola. Estos datos son

obtenidos del IDAE.

Centrales térmicas Emisiones CO; (kg/afio)
District heating Uva en 2018 25005,18
Central térmica de Biomasa en Briviesca 1792000
Central de ciclo combinado As pontes 2019 735000000
Central de ciclo combinado As pontes 2020 49500000
Central de ciclo combinado de la planta del Vent 2019 785449000
Central de ciclo combinado de la planta del Vent 2020 119635000
Central térmica de ciclo combinado (San Adrian Besos) 2019 741455200
Central térmica de la pereda 2019 343000000
Central térmica de la pereda 2020 383000000
Central térmica barranco de Tirajana 2019 1620000000
Central térmica barranco de Tirajana 2020 1670000000
Central térmica de soto de ribera 2019 63700000
Central térmica de soto de ribera 2020 49200000
Central térmica Jinamar 2019 419000000
Central térmica Jinamar 2020 171000000

Tabla 3: emisiones de CO; centrales térmicas

Costes de reduccién hidrotermal de CO; con residuos de biomasa lignocelulésica como reductores.
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De entre todas las centrales térmicas encontradas, se selecciona la central térmica de Biomasa
ubicada en Briviesca (Burgos) ya que los valores de las centrales térmicas convencionales y de
ciclo combinado tienen unas emisiones de CO> muy elevadas (> 10 millones de toneladas de
CO; al afio) y el valor del District Heating Uva se considera un valor muy bajo (solo 25 toneladas
de CO; al afio).

Ademas, al tratarse de una central térmica de biomasa simplemente seria ampliar su demanda
Yy no seria necesario preparar ninguna instalacién adicional para gestionar la biomasa.

El proceso se separa en 6 etapas:

- Obtencién de glucosa a partir de biomasa

BIORIASA

Figura 14: Diagrama de flujo de obtencion de glucosa

Primero se introduce la biomasa a temperatura ambiente en un molino para
triturar la biomasa y obtener particulas de pequefo tamafio. La obtencidn de
glucosa se realiza a partir de la biomasa mediante agua supercritica en un reactor
hidrocicldonico que a la vez realiza dos funciones: reaccidn de hidrdlisis y separacion
de las fracciones sdélidas (astillas y lignina). El tiempo de residencia de este reactor
es de 0,03 segundos con un rendimiento del 98% de extraccion de glucosa[33],
como en este caso se considera como biomasa la paja de cebada que tiene la
siguiente composicion: 44% de celulosa, 30% de hemicelulosa y 21% de lignina, tal
y como se indica en la tabla 2. Por tanto, el rendimiento total es de 0,70 g glucosa/
1 g de biomasa de paja de cebada.
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E-106

Figura 15: Diagrama de flujo de obtencion de agua supercritica

Para obtener agua supercritica se empieza con agua a 252Cy 1 bar, se emplea una
bomba de pistdon que aumenta la presién hasta 230 bares, y a continuacioén se

calienta en dos etapas de calentamiento: una con el calor de los productos de la

reaccion que llega hasta 2802C y otro con una caldera o una fuente de calor externa
hasta llegar a los 375 C. El punto critico se encuentra a 220,64 bares y 373,85 2C.
Por tanto, en este caso el agua se encuentra en estado supercritico al superar estas

condiciones de temperatura y presion.

Quantity|

Value Reference Comment
Te 647.£2, K| AVG  [N/A Average of 7 values; Individual data points
Q ity Value Reference Comment
P 217.75| atm| N/A |Sato, Watanabe, et al., 1991|Uncertainty assigned by TRC = 0.05 atm; TRC
Pe 217.72| atm| N/A |Brunner, 1990 Uncertainty assigned by TRC = 0.12 atm; TRC
Pc 217.58| atm| N/A |Morita, Sato, et al., 1989 Uncertainty assigned by TRC = 0.25 atm; based on analysis of their obs. PVT and vapor pressure data some other data from literature; TRC
P 217.75] atm| N/A |Aleksandrov, 1986 Uncertainty assigned by TRC = 0.30 atm; TRC
P 217.75| atm| N/A |Sifner, 1985 Uncertainty assigned by TRC = 0.0001 atm; TRC
|Quantity| Value Jnits|Meth Reference Comment
Pe 17.9|mol/l] N/A [Sato, Watanabe, et al., 1991 |Uncertainty assigned by TRC = 0.2 mol/l; TRC
pe 17.91| mol/l] N/A [Morita, Sato, et al., 1989 Uncertainty assigned by TRC = 0.083 mol/l; based on analysis of obs. PVT and vapor pressure data; TRC
Pe 17.9|mol/l] N/A |Aleksandro Uncertainty assigned by TRC=0.2 mol/l; TRC
Pe 17.9|mol/l] N/A [Sifner, 1985 Uncertainty assigned by TRC = 0.2 mol/l; TRC

Figura 16: Propiedades del punto critico del agua [34]

NaHCO3 (aq)

Figura 17: Diagrama de flujo de reaccion de bicarbonato sdédico y glucosa para dar dc. Férmico.

Reaccidon de NaHCOs3 y glucosa en acido férmico

Ac. Férmico (aq)

Ac. Acético (aq)

Ac. Lactico (aq)
Gliceraldehido (aq)
Glicoladehido (aq)

NaHCO3 (aq)
NaOH (aq)

Subproductos (aq)

Las corrientes son de 0,05 M para la glucosa y 0,50 M para el bicarbonato sddico
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La reaccién transcurre a 300 2C en un reactor continuo con un tiempo de residencia
de 45 segundos y un rendimiento de reaccién:

o 0,632 moles acido formico/mol glucosa
0,42 moles acido acético/mol glucosa
0,25 moles acido lactico/mol glucosa
0,15 moles gliceraldehido/mol glucosa
0,12 moles glicolaldehido/ mol glucosa.
Por cada mol de glucosa que reacciona en la obtencidn del acido férmico
reaccionan 0,5 moles de bicarbonato sddico. La glucosa cuando reacciona se
convierte en un subproducto por el cual no se puede recircular, ni recuperar esta
glucosa. Mientras que el bicarbonato sddico se convierte en sosa caustica que se
recupera reaccionando con CO; para obtener bicarbonato sédico de nuevo en otra
etapa.

©)
©)
©)
©)

- Recuperacién de los compuestos inorgdnicos

Ac. Formico [20)

Ac. acético [ag) Ac. Férmico (3q)

Ac. Lactico (ag) Ac. acético (ag)

Gliceraldehido (ag) > rd Ac. Lactico (ag)
slicalzdehida (2q) e Gli-:eraldeh_ido (g}
NaHCo3 (aq) Glicolzdehido (ag)
MaoH (2q) Subproductos (ag)

Subproductos (ag)

mrecirculzcidn de
[30H (2q) y NaHCO3 (=)

Figura 18: Diagrama de flujo de recuperacion de los componentes orgdnicos.

En esta fase se coloca un sistema de membranas para extraer y recircular los
componentes inorganicos que son: bicarbonato sédico que no ha reaccionado y
sosa caustica que se generar tras la reaccion del bicarbonato sddico. Se considera
gue este filtro tiene un coeficiente de extraccién del bicarbonato sédico y la sosa
caustica del 100% y que la corriente generada tiene un 94,6%w/w en agua.

- Separacién de los acidos de los subproductos

AC. Farmica

Ac. Acético

Ac. Lictico
Glicaraldshide
clicoladehida

Ac. Férmico [ag)

Ar. Acético (ag)

Ac. Lactico (2q)
Glicerzldehidao (=q)
Glicoladehido {ag)
Subproductos [20)

pzubproductos (ag)

Figura 19: Diagrama de flujo de separacion de los dcidos de los subproductos.
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Esta operacidn se realiza mediante un flash en la que por cabezas se obtiene una
corriente concentrada con todos los dcidos: féormico, acético, lactico,
gliceraldehido y glicolaldehido; mientras que por colas se obtiene una corriente

gue es principalmente agua purificada con subproductos derivados de la glucosa
gue no ha reaccionada en el reactor.

- Absorcién del CO; para convertirlo en bicarbonato sédico.

Recirculacion de
a0H [ag) y NaHCO3 (ag) P
GASES DE >
COMBUSTIEN

Figura 20: Diagrama de flujo de absorcion de didxido de carbono con hidrdxido de sodio para convertirlo en
bicarbonato sddico.

Tras la extraccion de los componentes orgdnicos en el sistema de membranas, se
realiza una absorcidn del CO; a partir de la sosa caustica. Esta sosa caustica esta
divida en dos corrientes la recirculacion del proceso y la que entra fresca al
sistema. En esta fase se absorben 204,57 kg/h de CO; que es el valor de CO; que
se va a eliminar definido al inicio del proceso. Se considera que la extraccién de
esta fase es del 100%.
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6. RESULTADOS

A partir de los datos anteriores, se realizan los calculos de balance de materia y energia para
una captura del diéxido de carbono mediante NaOH en una torre absorcion convirtiéndolo en
bicarbonato sédico. Este bicarbonato sédico reacciona en un reactor tubular con glucosa, la
cual ha sido obtenida en un reactor hidrociclénico entre biomasa (paja de cebada) y agua
supercritica. Tras esta reaccion hidrotermal en el reactor tubular se obtiene una corriente de
acidos donde predomina el acido férmico (componente muy util en la industria).

Por tanto, se realiza un diagrama de flujo con todas las corrientes que intervienen con sus
propiedades mds importantes y los equipos necesarios para realizar el proceso. Para las
propiedades de los corrientes se consideran las propiedades del agua, ya que son corrientes
muy diluidas en agua, menos las de los gases de combustion, para los que se consideran las
propiedades del nitrégeno, ya que es el gas en mayor cantidad. Todas estas propiedades se
obtienen del NIST Chemistry WebBook [35].
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P-102 A/B

Figura 21: Diagrama de flujo del proceso
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Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
Temperatura (2C) 25,00 25,00 375,00 375,00 375,00 300,00 300,00 290,00 173,55 25,00 25,00 280,00 103,64
Presion (bar) 1,00 1,00 230,00 230,00 1,00 230,00 230,00 230,00 230,00 1,00 230,00 230,00 230,00
densidad (kg/m?3) - - 451,60 451,60 - 739,79 739,79 757,74 907,33 997,05 1007,10 774,47 966,22
Entalpia (kJ/kg) - - 1913,10 1913,10 - 1332,40 1332,40 1280,90 746,88 104,92 125,93 1230,80 451,60
Flujo (kg/h) 3797,87 |3797,87 | 218332,47 | 220990,98 | 1139,36 | 220990,98 | 230728,86 |451719,84 | 451719,84 | 218332,468 | 218332,47 | 218332,47 | 451719,839
celulosa (kg/kg) 0,44000 | 0,44000 - - - - - - - - - - -
hemicelulosa (kg/kg) | 0,30000 | 0,30000 - - - - - - - - - - -
lignina (kg/kg) 0,22000 | 0,22000 - - 0,73333 - - - - - - - -
glucosa (kg/kg) - - - 0,01203 - 0,01203 - - - - - - -
bicarbonato (kg/kg) - - - - 0,00000 | 0,05373 | 0,02658 | 0,02658 - - - 0,02658
NaOH (kg/kg) - - - - - - - 0,00003 | 0,00003 - - - 0,00003
Agua (kg/kg) - - 1,00000 0,98797 - 0,98797 0,94627 0,96671 0,96671 1,00000 1,00000 1,00000 0,96671
Acido férmico (kg/kg) - - - - - - - 0,00095 0,00095 - - - 0,00095
Acido acético (kg/kg) - - - - - - - 0,00082 0,00082 - - - 0,00082
Acido lctico (kg/kg) - - - - - - - 0,00074 | 0,00074 - - - 0,00074
Gliceraldehido (kg/kg) - - - - - - - 0,00035 0,00035 - - - 0,00035
Glicoaldehido (kg/kg) - - - - - - - 0,00029 0,00029 - - - 0,00029
OTROS 0,04000 | 0,04000 - - 0,26667 - - - - - - - -
Subrpoductos - - - - - - - 0,00356 0,00356 - - - 0,00356
CO; (kg/kg) - - - - - - - - - - - - -
N2 (kg/kg) = = = = = = = = = = = = =
02 (kg/kg) - - - - - - - - - - - - -
total (kg/kg) 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,00000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000

Costes de reduccién hidrotermal de CO; con residuos de biomasa lignoceluldsica como reductores.
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Corriente 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27
Temperatura (2C) 25,00 163,55 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 61,62 25,00 61,62 25,00 25,00
Presion (bar) 230,00 230,00 230,00 1,50 1,50 1,50 1,50 1,50 1,00 1,50 1,50 1,50 1,00 1,50
densidad (kg/m?3) 1007,10 916,91 1007,10 997,07 997,07 997,07 997,07 997,07 1,13 1,51 997,07 1,51 997,05 | 997,07
Entalpia (kJ/kg) 125,93 704,03 125,93 104,97 104,97 104,97 104,97 104,97 309,27 | 347,32 104,97 347,32 | 104,92 | 104,97
Flujo (kg/h) 230728,86|230728,86 | 451719,84 |451719,84 | 223751,62 | 227968,22 | 1423,70 | 226544,52 | 991,45 | 991,45 |230728,86| 786,88 |6772,68 |6772,68
celulosa (kg/kg) - - - - - - - - - - - - - -
hemicelulosa (kg/kg) - - - - - - - - - - - - - -
lignina (kg/kg) - - - - - - - - - - - - - -
glucosa (kg/kg) - - - - - - - - - - - - - -
bicarbonato (kg/kg) 0,05373 0,05373 0,05373 0,02658 0,05366 - - - - - 0,05373 - 0,02515|0,02515
NaOH (kg/kg) - - - 0,00003 0,00007 - - - - - - - - -
Agua (kg/kg) 0,94627 0,94627 0,94627 0,96671 0,94627 0,98669 - 0,99289 - - 0,94627 - 0,97485|0,97485
Acido férmico (kg/kg) - - - 0,00095 - 0,00188 |0,30037 - - - - - - -
Acido acético (kg/kg) - - - 0,00082 - 0,00163 |0,26119 - - - - - - -
Acido lctico (kg/kg) - - - 0,00074 - 0,00146 |0,23321 - - - - - - -
Gliceraldehido (kg/kg) - - - 0,00035 - 0,00070 |0,11194 - - - - - - -
Glicoaldehido (kg/kg) - - - 0,00029 - 0,00058 |0,09328 - - - - - - -
OTROS - - - - - - - - - - - - - -
Subrpoductos - - - 0,00356 - 0,00706 - 0,00711 - - - - - -
CO; (kg/kg) - - - - - - - - 0,20633|0,20633 - - - -
N, (kg/kg) - - - - - - - - 0,61730|0,61730 - 0,77778 - -
0, (kg/kg) - - - - - - - - 0,17637|0,17637 - 0,22222 - -
total (kg/kg) 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000

Costes de reduccién hidrotermal de CO; con residuos de biomasa lignoceluldsica como reductores.

Figura 23: Tabla de corrientes del proceso Il.
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6.1. Balance de materia

6.1.1. Balance reactor de obtencidn acido formico

Como se ha indicado en el apartado 5.2., el objetivo del proceso es tratar 1792000 kg/afo CO;
en bicarbonato sédico. La reaccidn que se da en este absorbedor es la siguiente reaccién:

CO, + NaOH — NaHCO5 + H,0

A partir de esta reaccion se pueden obtener los moles de bicarbonato sddico que tienen que
consumirse.

kg-€O, 1 afio ldia 1kmol€O; 1kmolNaHCO;
1792000 ——— x — X X X
o 365dias 24 h 44,01 kg-€6- 1 ko6,
kmol NaHCO4

4,65
h

Segun el estudio “Simultaneous valorisation of CO, and biomass by means of hydrothermal
media: Green alternative for the obtention of formic acid”[36], se trata de una reaccion 1 mol
glucosa: 10 moles de bicarbonato sddico. Estas corrientes se encuentran a 0,05 M glucosa y
0,5 M bicarbonato sddico. Como el bicarbonato que se tiene que consumir es de 4,65 kmol
NaHCOs/h, se realiza un ajuste por minimizacion para variar la cantidad de glucosa (o biomasa)
para obtener los valores exactos. La glucosa que entra al reactor es de 2658,51 kg/h. Este valor
en moles es 14756,38 moles/h (considerando la masa molecular 180 g/mol). Por tanto, en el
reactor tienen que entrar 147563,81 moles/h bicarbonato sédico porque la reaccién es 1:10.

A partir de cada mol de glucosa (reactivo limitante) se obtienen moles de los siguientes
productos:

0,63 moles acido formico

0,42 moles acido acético

1 mol de glucosa 0,25 moles acido lactico

0,15 moles glicoaldehido

0,12 moles gliceraldehido

Tabla 4: Productos a partir de 1 mol de glucosa
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Corriente Reactivo limitante Productos obtenidos Productos
(moles/h) (moles/h) obtenidos (kg/h)
Glucosa 14756,38 - -
Acido férmico - 9296,52 427,64
Acido acético - 6197,68 371,86
Acido lactico - 3689,10 332,02
Glicoaldehido - 2213,46 159,37
Gliceraldehido - 1770,77 132,81

Tabla 5: Productos obtenidos a partir de glucosa.

A partir del estudio “Simultaneous valorisation of CO, and biomass by means of hydrothermal
media: Green alternative for the obtention of formic acid”[36], se obtiene que por cada mol
de acido formico obtenido reacciona medio mol de bicarbonato sédico. Por tanto, se obtiene
la siguiente tabla:

NaHCOs que NaHCOs que NaHCOs que no NaHCOs que
Corrientes reacciona reacciona reacciona no reacciona
(moles/h) (kg/h) (moles/h) (kg/h)
147563,81
moles/h
NaHCOs
4648,26 185,93 142915,55 12005,91
9296,52
moles/h Acido
férmico

Tabla 6: Bicarbonato que reacciona.

El NaHCOs3 que reacciona se convierte en NaOH por tanto, se generan 390,49 kg/h NaOH.

Adicionalmente, la glucosa que no reacciona se convierte en subproductos que
experimentalmente todavia no se han podido identificar.

A partir de los datos obtenidos se realiza un balance de materia para calcular la cantidad de
glucosa que ha reaccionado:

Mentra = Msale

mglucosa + MyaHCO3 = mproductos + MNaHCO3 no reacciona + mglucosa no reacciona

mglucosa no reacciona — mglucosa + MyaqHCO3 — mproductos — MpgHCO3 no reacciona

k
= 1609,68—g

Mglucosa no reacciona = h
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A partir de los calculos realizados anteriormente, se obtiene el siguiente diagrama y tabla:

=

Figura 24: Diagrama del reactor de dcido férmico.

Corriente 6 | Corriente 7 Corriente 8
Glucosa NaHCO: | Productos | NaHCOs; que | Glucosa que
entra entra obtenidos | no reacciona | no reacciona
flujo (mol/h) 14756,38 147563,81 | 23558,01 142915,55 8934,73
Flujo (kg/h) 2658,51 12396,39 1439,32 12005,91 1609,68
moles/h 14756,38 - - - -
glucosa
sl - 147563,81 - 142915,55 -
bicarbonato
mo’Ies/.h Ac ) ] 9296,52 ] )
formico
mole's/.h Ac ) ) 6197,68 ) )
acético
moI’es./h Ac ) ) 3689,10 ) )
lactico
moles/h
) - - 2213,4 - -
glicoaldehido 3,46
moles/h
, - - 1770,77 - -
gliceraldehido 0
moles/h NaOH - - 390,49

Por ultimo, para obtener la cantidad de agua de la corriente 6 y 7 teniendo en cuenta que las
condiciones del reactor son 230,0 bares y 300,0 2C y como se tata de corrientes muy diluidas
se toman como referencias las propiedades del agua, por ello se tiene una densidad de 739,79

Tabla 7: Balance de materia al reactor de dcido férmico sin incluir el agua

kg/m3y se realiza la siguiente conversion:
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Corriente 6:
0,05 meoles-glucosa 1000 L me 180 g-gtueose 1kg glucosa 0,012 kg glucosa
L 1mE 739,79 kg agua "1 molglucosa 1000 G-glucosa kg agua
2658.51 kg-gluecosa kg agua 218332,47 kg agua
* =i
’ h 0,012 kg-glucosa h

Corriente 7: se realiza la misma aproximacion con la densidad del agua y se tienen las mismas
propiedades por tanto la densidad de esta corriente es 739,79 kg/m3:

0,5 molesNaHCO; 10004 w3 84 g-NaHCO;  1kg NaHEO; 0,057 kg NaHCO,
L "1mE 739,79 kg agua 1 melNaHCO; 1000 g NeHCO; kg agua
kg NaHCO kg agua 218332,47 kg agua
12396,39 * =
n 0,057 kg-NaHCO5 n

Y de la corriente 8 es la suma de las corrientes 6 y 7. Por tanto, como resumen final se obtiene
la siguiente tabla:

Corriente 6 7 8
kg/h glucosa 2658,51 - -
kg/h NaOH - - 15,62
kg/h bicarbonato - 12396,39 12005,91
kg/h Ac férmico - - 427,64
kg/h Ac acético - - 371,86
kg/h Ac lactico - - 332,02
kg/h gliceraldehido - - 159,37
kg/h glicoaldehido - - 132,81
Kg/h subproductos 1609,68
kg/h agua 218332,47 218332,47 436664,94
Total 220990,98 230728,86 451719,84

Tabla 8: Balance de materia al reactor de dcido férmico.

6.1.2. Balance filtro de membranas

Se recirculan los componentes inorganicos que son: bicarbonato sédico que no ha
reaccionado y sosa caustica que se generar tras la reaccién del bicarbonato sdédico. Se
considera que este filtro tiene un coeficiente de extraccion del bicarbonato sédico y la sosa
caustica del 100% y que la corriente generada tiene un 94,6%w/w en agua. Por tanto, todo el
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bicarbonato sddico e hidréxido de sodio pasan de la corriente 17 (tiene la misma composicién
y flujo que la corriente que sale del reactor) a la corriente 18.

Figura 25: Diagrama de sistema de membranas

(My7 Nancos + Mi7naon)  (451719,84x0,02658 + 451719,84 x 0,00003) kg
Mmyg = W = = 223751,62—
%, aguam; 0,946 h

kg

m17 = m18 + m19 - m19 = m17 - m18 = 451719,84 - 227968,22 == 227968,227

A continuacién, se incluye una tabla resumen de los flujos de las corrientes y las
concentraciones en masa (%w/w) de cada corriente.

Corriente 17 18 19
Flujo (kg/h) 451719,84 223751,62 227968,22

Bicarbonato (kg/kg) 0,02658 0,05366 -

NaOH (kg/kg) 0,00003 0,00007 -
Agua (kg/kg) 0,96671 0,94627 0,98669
Acido férmico (kg/kg) 0,00095 - 0,00188
Acido acético (kg/kg) 0,00082 - 0,00163
Acido lactico (kg/kg) 0,00074 - 0,00146
Gliceraldehido (kg/kg) 0,00035 - 0,00070
Glicoaldehido (kg/kg) 0,00029 - 0,00058

OTROS - - -
Subrpoductos 0,00356 - 0,00706

Total (kg/kg) 1,000 1,000 1,000

Tabla 9: Balance de materia del sistema de membranas.
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6.1.3. Balance torre de destilacidn

Se realiza un flash a partir del cual el agua y los subproductos salen por colas ya que se tratan
de componentes derivados de la glucosa, pero en los estudios experimentales no se han
podido determinar con exactitud cuales son estos compuestos, por ello en esta etapa no se
pueden realizar cdlculos precisos. Mientras que por cabezas se obtienen los dcidos que se han
obtenido en la reaccidon (acido férmico, acido acético, acido lactico, gliceraldehido,
glicoaldehido). Por tanto, el balance consiste en que la corriente 19 se divide por la corriente
21 el agua y subproductos mientras que por la corriente 22 esta constituida por el resto de
productos.

Ac. FORMICO

SUBPRODUCTOS

Figura 26: Diagrama de torre de destilacion.

My1 = Migagua + Missubproductos = 227968,22 x 0,98669 + 227968,22 x 0,00706
k
= 226544,527‘9

k
m19 = mzo + m21 - mzo = m19 - m21 = 227968,22 - 226544’,52 = 1423,7079

A continuacién, se incluye una tabla resumen de los flujos de las corrientes y las
concentraciones en masa (%w/w) de cada corriente.
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Corriente 19 20 21
Flujo (kg/h) 227968,22 1423,70 226544,52
bicarbonato (kg/kg) - - -
NaOH (kg/kg) - - -
Agua (kg/kg) 0,98669 - 0,99289
Acido férmico (kg/kg) 0,00188 0,30037 -
Acido acético (kg/kg) 0,00163 0,26119 -
Acido lactico (kg/kg) 0,00146 0,23321 -
Gliceraldehido (kg/kg) 0,00070 0,11194 -
Glicoaldehido (kg/kg) 0,00058 0,09328 -
OTROS - - -
Subrpoductos 0,00706 - 0,00711
Total (kg/kg) 1,000 1,000 1,000

Tabla 10: Balance de materia torre de destilacion

6.1.4. Balance absorbedor

La propuesta de este trabajo es convertir 1792000 kg/afio CO; en bicarbonato sédico en un
absorbedor. Por tanto, primero se estima la corriente de gases de combustidon que entran. Se
considera que los gases de combustidn tienen este porcentaje molar:

Gases de combustion % moles moles/mol CO;
N2 0,79 4,70
0O 0,042 0,25
CO; 0,168 1,00
Total 1 -

Tabla 11: porcentaje molar gases de combustion

Por tanto, a partir de la siguiente reaccion:

CO, + NaOH — NaHCO; + H,0
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Figura 27: Diagrama de absorbedor

Se introduce en el absorbedor, el valor de NaOH fresco y la recirculacion de NaOH con el fin
de convertir 204,57 kg/h de CO; en bicarbonato sédico. Para ello se realiza un balance de masa
para obtener el valor de NaOH necesario en la reaccion.

204,57 ko605 1kemolcO; 1kmolNaOH 40kgNaOH _ kg NaOH
h X 44,01 kgCO; * 1kmolCOs;  1lmolNaOH h

Como en la corriente 18 solo entran 15,62 kg/h de NaOH, es necesario incluir una corriente
fresca de NaOH que es la corriente 27.

kg

MNGOH necesario = M1gNaoH T M27,Na0H = M27,Na0H = MNaOH necesario — MigNaon = 185,93 — 15,62 = 170,31 A

La corriente 27 entra al absorbedor disuelta en agua y tiene un porcentaje en masa de sosa
caustica de 2,52%.

En este absorbedor se estima un rendimiento del 100%, por tanto, se obtiene el siguiente
valor de bicarbonato sddico:

204,57 kgr€0; 1 kmolG0; 1kmolNaHCO; 84007 kg NaHCOs _ o kg NaHCO,

K Y4401 kg€0; * 1lmolcOy; © 1lamelNaHCO; K

Este bicarbonato sédico se junta con el bicarbonato sédico que se recircula generando un flujo
de 12396,39 kg/h NaHCOs en la corriente 24 y conservando la cantidad de agua que entra al
absorbedor.

Para el calculo de la corriente 23 (entrada de gases), se realiza a partir de la composicidn
molar, por tanto:
kg CO,

204,57 ————
04,57 5
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204,57 kg-€O0; 1kmolCOs 4,70 kmelNy 28kg N, kg N,
A x44’01 X 1 x1 =612,02
204,57 kg-€Oy  1kmelCOs 025kmol0; 32kg 0, g0,

n X 01 kg €0, ~ Tlemole0, “Timelo, - 197

Por ello, sumando todos los componentes la corriente 23 tiene un flujo de 853,78 kg/h.

Para el calculo de la corriente 25, se elimina todo el diéxido de carbono de la corriente 23,
pero manteniendo los mismos flujos de oxigeno y nitrégeno. Por tanto, se realiza el siguiente
balance:
kg
My = My3 — m23'(:02 = 853,78 — 204,57 = 649,217
A continuacién, se incluye una tabla resumen de los flujos de las corrientes y las
concentraciones en masa (%w/w) de cada corriente.

Corriente 18 23 24 25 27
Flujo (kg/h) 223751,62 853,78 230728,86 | 649,21 6772,68
Celulosa (kg/kg) - - - - -

Hemicelulosa (kg/kg) - - - - -

Lignina (kg/kg) - - - - -
Glucosa (kg/kg) - - - - _

Bicarbonato (kg/kg)

0,05366

0,05373

0,02515

NaOH (kg/kg)

0,00007

Agua (kg/kg)

0,94627

0,94627

0,97485

Acido férmico (kg/kg)

Acido acético (kg/kg)

Acido lactico (kg/kg)

Gliceraldehido (kg/kg)

Glicoaldehido (kg/kg)

OTROS

Subrpoductos

CO: (kg/kg)

0,23961

N2 (kg/kg)

0,71684

0,94272

02 (kg/kg)

0,04355

0,05728

Total (kg/kg)

1,000

1,000

1,000

1,000

1,000
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6.1.5. Balance obtencién glucosa

A partir del valor de entrada de glucosa al reactor son 2658,51 kg/h de glucosa.

BIOMASA :

T-101

Figura 28: Diagrama de obtencion de glucosa

Se realiza balance para obtener la cantidad de biomasa que se necesita para obtener la
cantidad de glucosa fresca. Se considera que se obtiene un 70% en masa de glucosa a partir
de la biomasa.

Mylucosa = 0,7 * Mpiomasa

Mgiycosa 2658,51 kg biomasa
my = Mpiomasa = 0.7 = 0.7 = ) T

En la corriente 2 se pasa por un rompedor la biomasa, para obtener unas particulas menores
de 1,5 mm y que la reaccion posterior para obtener glucosa sea mas efectiva.

En la corriente 5, se obtiene la biomasa que no es soluble en agua, principalmente la lignina
que supone un 30% en masa de la biomasa seleccionada que es la paja de cebada

kg-biomasa 0,3 kg lignina kg lignina
* —_ <

ms = 0,3 * Mpjomasa = 3797,87 - Y =1139,36

La corriente 3 es la misma cantidad de agua que sale por la corriente 4 esta cantidad ya ha
sido calculada en el apartado de balance de materia del reactor y es 218332,47 kg/h agua,
teniendo en cuenta que la corriente 4 tiene también la glucosa obtenida.

kg

My = Mg + Mglucosa ovtenida = 21833247 + 2658,51 = 220990,98 —=

A continuacién, se incluye una tabla resumen de los flujos de las corrientes y las
concentraciones en masa (%w/w) de cada corriente.
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Corriente 1 2 3 4 5

Flujo (kg/h) 3797,87 | 3797,87 | 218332,47 | 220990,98 | 1139,36

Celulosa (kg/kg) 0,44000 | 0,44000 - - -

Hemicelulosa (kg/kg) 0,30000 | 0,30000 - - -

Lignina (kg/kg) 0,22000 | 0,22000 - - 0,73333

Glucosa (kg/kg) - - - 0,01203 -

Bicarbonato (kg/kg) - - - - -

NaOH (kg/kg) - - - - .

Agua (kg/kg) - - 1,00000 0,98797 -

Acido férmico (kg/kg) . - - - -

Acido acético (kg/kg) - - - - -

Acido lactico (kg/kg) . - - - -

Gliceraldehido (kg/kg) - - - - -

Glicoaldehido (kg/kg) - - - - -

OTROS 0,04000 | 0,04000 - - 0,26667

Subrpoductos - = - - i

Total (kg/kg) 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000

Tabla 13: Balance de materia de obtencion de glucosa

6.1.6. Balance global

A continuacidn, se realiza un balance global de materia. Para ello, se realiza un diagrama con
las corrientes que entran al proceso y las que salen.

1

BIOMASA

Ac. FORMICO

SUBPRODUCTOS

oL

25

o
RESID UALES

GASESDE

Figura 29: Diagrama global del proceso
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20 22 25 26
1 5 10 . 21 . .. . . .,
. . .. . . .. (salida . (Alimentacién (salida | (Alimentacion
Corriente (Alimentacion | (salida |(Alimentacion . . (salida .
biomasa) lignina) Agua) acido subproductos) gases de gases bicarbonato
férmico) combustion) |residuales) sodico)
Tem'zfcr;"t“ra 25,00 375,00 25,00 25,00 25,00 25,00 61,62 25,00
Presion (bar) 1,00 1,00 1,00 1,50 1,50 1,00 1,50 1,00
Densidad - : 997,05 997,07 997,07 1,13 1,51 997,05
(kg/m°)
Entalpia - - 104,92 104,97 104,97 309,27 347,32 104,92
(ki/kg)
Flujo (kg/h) 3797,87 1139,36 218332,47 1423,70 226544,52 853,78 649,21 6772,68
Celulosa
0,44000 - - - - - - -
(kg/kg)
Hemicelulosa
0,30000 - - - - - - -
(kg/kg)
Lignina
0,22000 0,73333 - - - - - -
(kg/kg)
Glucosa i i i i i i i i
(kg/kg)
Bicarbonato
- - - - - - - 0,02515
(kg/kg)
NaOH (kg/kg) - - - - - - - -
Agua (kg/kg) - - 1,00000 - 0,99289 - - 0,97485
Acido férmico
- - - 0,30037 - - - -
(kg/kg)
Acido acético
- - - 0,26119 - - - -
(kg/kg)
Acido lactico
- - - 0,23321 - - - -
(kg/kg)
Gliceraldehido
- - - 0,11194 - - - -
(kg/kg)
Glicoaldehido
- - - 0,09328 - - - -
(kg/kg)
OTROS 0,04000 0,26667 - - - - - -
Subrpoductos - - - - 0,00711 - - -
CO; (kg/kg) - - - - - 0,23961 - -
N2 (kg/kg) 5 - - - - 0,71684 0,94272 -
02 (kg/kg) - - - - - 0,04355 0,05728 -
Total (kg/kg) 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Tabla 14: Balance de materia global
A partir de esta tabla, se sacan las siguientes conclusiones:
] kg 0,23961kg CO kg CO
€0, consumido = 853,78 — x 2 = 204,57 —2
h 1 kg h
CO,consumido kgCO, 24k 3654 kg de CO,evitados
~ = 204,57 * * — = 1.792.033,2 -
afo h 1d 1aio ano
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Con estos calculos la cantidad extraida es de 1.792.033,2 kg CO; evitados al aino, este valor es
igual al valor que se quiere alcanzar son las emisiones que produce la Central térmica de
Biomasa en Briviesca que son 1792000 kg CO,/afio. Por tanto, esta planta cumple su objetivo
y, adema3s, se obtienen como productos:

0,30037 kg A kg Ac. férmi
Ac. foérmico obtenido = 1423, 70§ g Ac.formico = 427,64 g Ac.f6rmico
h 1 kg h
Ac. férmico obtenido kg Ac. formico 24k 3654 kg
~ = 427,64 * * —— = 3.746.126 —
afio h 1d 1aio ano
Jeg 0,26119 kg Ac. acético kg Ac.acético
Ac. acético obtenido = 1423,70 — = 371,86
h 1 kg h
Ieg 0,23321 kg Ac.lactico kg Ac.lactico
Ac. lactico obtenido = 1423,70 — =33202 —
h 1 kg h
Gliceraldehido obtenido = 1423, 70@ 0,11194 kg gliceraldehido — 159,37 kg gliceraldehido
h 1 kg h
0,09328 kg glicoaldehid kg glicoaldehid
Glicoaldehido obtenido = 1423 70% gli;coa eneo = 132,80 99 wo;ll eneo

A partir de estos datos se observa que el componente principal que es el acido férmico se
obtiene en gran cantidad. A partir de estos datos, se obtienen las siguientes relaciones:

: kg
Relacis biomasa B biomasa (T) B 3797,87 _ kg biomasa
elacion—ro,  ~ kg\ 20457 ' kgco,
COZ T
Relacia ac. férmico cido formico (T) 1423,70x0,30037 kg ac. formico
elacion — = = =011——
biomasa Biomasa (kTg> 3797,87 kg biomasa
Relacis ac. formico cido férmico h) 427,64 209 kg ac. férmico
elacionTro, = kg T 20457~ kg CO,
C02 T

Adicionalmente, en la Tabla 15, se observa que entra gran cantidad de agua (corriente 10) que
luego se va con los subproductos (corriente 21), por tanto, una de las principales mejoras de
este proceso seria poder recuperar el agua porque aparte de que entraria mejor cantidad de
agua por la corriente 10, para obtener agua con esta calidad de presion y temperatura
también hay que darle una gran aportacion de energia. Ademas, hay que destacar que de la
corriente 21 los subproductos son componentes derivados de la glucosa, pero no se ha podido
determinar todavia si estos componentes derivados de la glucosa pudieran reaccionar para
volver a convertirse en glucosa seria lo ideal para asi tener que utilizar una menor cantidad de
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biomasa (corriente 1) que entra al sistema. Los subproductos no se pueden considerar para el
balance econdmico del proceso debido a que no se conoce su composicion.

La lignina que sale por la corriente 5, es un subproducto de este proceso ya que esta lignina
se obtiene tras separar la biomasa para obtener glucosa. Por tanto, es un subproducto que
puede comercializarse y venderse en la industria.

En la corriente de biomasa (corriente 1) se ha obtenido un valor de 3797,84 kg/h de biomasa,
lo que supone una cantidad de 33.269,08 tn/afio de biomasa, que es igual a 0,033 millones de
toneladas/afio de biomasa.

DATOS PROVINC'ALES _ B volumen biomasa [con 50% humedad) [ crecimiento

JAyna @uneos iEbn

0,6 millones de T 1,3 millones de T 1,5 millones de T
b B. Raberdn - B Rggrren B. Rabarén - 8. Raberén-
B. Roberén ., % B. Ramas 57 e i B Ramas >7 i -B.Ramas >7 1% 2% 1B Ramas>7
Yo +B. Ramas >7 LR % - i 10% 1 5% i -B.Ramas>7 L 5%
S iy ‘ma BRamos2a7 iy BRomas2a7 i MO iy #BRomas 267
B Raiz. [ . 5Romos 207 ) ’r 7% -BRomas 2 a 7 ’, e
Tz, Pttt / / 16% :
50% [ 2
. o B.Raiz - : .
B.Raiz 5 l . B.Raiz \ 56% \ dO bk 9 "B, Ramas <2
o Y snamor LN, 5o " SUPINS I RNTSERR e
Y B R 2 % B, Ramas<2 H 15% B,Raiz H : i
B Hojos + B.Romos <2 B Hojos - e BHojos = jga £ & Hojon o oo Doz LB Hojas
3% 15% 3% 4% 5% 2% 58% 3%
&ALENCIA f;y\LAMANCA {:;asovm
0,6 millones de T 0,8 millones de T 0,5 millones de T
ot ; B. Raberd B. Roberén., ! 8. Raberén-
s ?uzb{m": -B.Romas>7 D R9erén- B Romas>7 Rl 2% | R Y Famme 7o B. Ramos 57
i 8% A BRaize | | +B.Romas>7 ) 8% 5%
i .BRamos2a7i  G7% 4 B Ramas >7 ] % L

' BRomas 267 ” e g n ' Bﬁf"?gi?“/ i BRome
g o i . B.Raiz . § . me /
B Raiz.-- 08 Froogu. [ 8
4 \ % V' - | o eRemesze7 B Raiz - \ b hames <2 Vg \

b\ 51%
; - ! . 52% .
S i FUY 3 18% b
; . B. Ramas <2 L B Rames<2 | DhA®C i “BRomas2a7 . e’ L B Romes <2
BRaiz < 1 15% i 20% . i 5% B, Ramas <2 S H
54% “BH 7 M H ; Epv “BHojas  °  BHojs-
-Hojas B.Hojas - B. Romas <2 B.Hojas - 13% B.Hojas i
3% 4% 10% 2% 4% 5%
@ RIA EyALI.ADOI.ID ?}AMO RA
0,9 millones de T 0,3 milonesde T 0,5 millones de T
B Raberén BRoberin. g 8. Roberén 8. Raberdn-y b R?Eer:'\n & S
% | b Romos>7 4% Y 500 1% i . ST B Ramas>7
] 8% L g i B Romos>7 i +B.Ramas>7 ; . " o0 F 0%
. ? W ] o H ) i B Ramas > Y
. aRames2o7 ! BRomas207 | BRaiz. o 2 T i Bomas2a7
fhaayet ” ; 16% 359 B.Raiz--... BRLES
: ’ 5% . BRoiz ..... L
BRoiz--. .
o . B.Raiz - . 48%
. \ \ . / v Ramas 2 @ 7 / . A7 ‘
i " : : : 16% 5 : H
i 8. Ramas<2 b - . bl : ‘ H . 9
s e - B, Ramas <2 ;i BHoios | BRomasZa7 Y1 BRamas2a7 : * B. Ramas <2
B Raiz + % B Hoi B Hojas 21% B.Hojas - f Bk o 6% ! 16% P 17% B.Hojas - 17%
53% ales &% 6% e B. Romas <2 BHojs B Ramas <2 %
© g 1% 3% 14%

Figura 30: Biomasa en Castilla y Ledn [37]

Segun la imagen anterior, existente en castilla y ledn cantidades de biomasa muy superiores
a 0,033 millones de toneladas/afio. Por tanto, existiria suministro biomasa suficiente para
realizar esta planta, se podria realizar solo con la biomasa existente en la provincia de Burgos
para abaratar costes de desplazamiento de la biomasa.

6.2. Balance de energia

En todos los balances de energia se van a considerar las propiedades del agua ya que todas
las corrientes estan muy diluidas. Menos en los balances de energia que se realizan de gases
donde se toma como referencia el nitrégeno ya que es el componente principal. Todos estos
valores se obtienen del NIST Webbok Chemistry[35]. En los intercambiadores de calor se
considera un rendimiento del 100% mientras que en las bombas y el compresor se considera
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un rendimiento del 80%. A continuacidn, se realiza un balance de energia de los equipos que
necesitan calor que son los intercambiadores de calor y las bombas.

6.2.1. Balance de energia a los intercambiadores de calor

6.2.1.1. Balance al intercambiador de calor E-101

Este intercambiador se emplea para enfriar el agua del reactor de obtencidn de glucosa antes
de llegar al reactor de obtencion de bicarbonato sddico, se enfria esta corriente de 375 a
3009°C.

E-101

Figura 31: Diagrama E-101

La entalpia de la corriente 6 son las condiciones a las que trabaja el reactor para obtener
bicarbonato sédico 230 bares y 3002C, la entalpia de la corriente 4 son las condiciones del
reactor para obtener glucosa, es decir, 230 bares y 375 2C para que el agua se encuentre en
estado supercritico. Por tanto, se obtiene la potencia de este intercambiador cuya funciéon es
enfriar el agua de 375 a 300 2C.

k_g( LI k_J)
) _ my(he — hy) _ 220990,98 4> ( 1332,40 kg 1913,10 kg) a7
E-101 3600 3600 ’

Por tanto, en este caso se generan 35647,07 kW en este intercambiador.

6.2.1.2. Balance al intercambiador de calor E-102

Este intercambiador se utiliza para el primer calentamiento del agua que entra fresca al
sistema con el calor de la reaccion.

Figura 32: Diagrama E-102
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La entalpia de la corriente 8 es conocida porque es la salida del reactor a 230 bares y 2902C
(pierde 10 °C de la temperatura de operacion del reactor, 300 2C, ya que se trata de una
reaccion endotérmica pero no todavia no se han obtenido los valores de entalpia de reaccién),
la entalpia de 11 es agua que entra fresca al sistema y es a 252C y 230 bares. Para calcular este
intercambiador de calor, se considera que la corriente 12 se puede llegar a calentar solo hasta
10 2C menos que la corriente caliente que es la corriente 8. Por tanto, la corriente 12 tiene las
siguientes condiciones 280 2C y 230 bares. Por tanto, se realiza un balance energia para
obtener la entalpia de la corriente 9.

k
mghg + m11h11 = mghg + mlzhlz - hg = 746,88%

A continuacion, se revisa en las tablas del NIST a que temperatura y densidad se corresponde
con una presion de 230 bares y una entalpia de 746,88 kl/kg.

k] o kg
hy = 746,88@ - Ty =173,552C - py = 907,33$

Distribucion de temperaturas E-102

350,00
300,00
250,00
200,00
150,00
100,00
50,00
0,00

Grdfica 1: Distribucion de temperaturas E-102

Por tanto, se tiene la siguiente distribucion de temperaturas la corriente 8 (foco caliente) pasa
de 290,00 2C a 173,55 oC (corriente 9). Mientras que la corriente 11 (foco frio) pasa de 252C a
280,002C (corriente 12). Como se puede ver en la grafica el foco caliente de la corriente 8 no
es superado por ningun valor de temperatura y tampoco existe un punto con temperatura
mas baja que el punto 11 (foco frio).

6.2.1.3. Balance al intercambiador de calor E-103

Este intercambiador se utiliza para el primer calentamiento del bicarbonato sédico que entra
fresco al sistema vy la recirculacion del mismo con el calor que queda de la reaccidén tras el
intercambiador E-102.
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Figura 33: Diagrama E-103

La entalpia de la corriente 9 es conocida porque es la salida del intercambiador E-102, las
condiciones son 230 bares y 173,552C. La entalpia de la corriente 14 es conocida ya que se
encuentra a 252C y 230 bares ya que es la corriente que sale del absorbedor. Para calcular
este intercambiador de calor, se considera que la corriente 15 se puede llegar a calentar solo
hasta 10 2C menos que la corriente caliente que es la corriente 9 (foco caliente). Por tanto, la
corriente 15 tiene las siguientes condiciones 163,55 2C y 230 bares. Por tanto, se realiza un
balance energia para obtener la entalpia de la corriente 13.

k
Mohg + My4hyy = Mmyshys + myzhys = hy3 = 451.60é

A continuacion, se revisa en las tablas del NIST a que temperatura y densidad se corresponde
con una presion de 230 bares y una entalpia de 451,60 kJ/kg.

kj . kg
hig = 451,60 = Tig = 103,64 °C = pi5 = 966,22 3

Distribucion de temperaturas E-103

200,00
180,00
160,00
140,00
120,00
100,00
80,00
60,00
40,00
20,00
0,00

Grdfica 2: Distribucion de temperaturas E-103

Por tanto, se tiene la siguiente distribucion de temperaturas la corriente 9 (foco caliente) pasa
de 173,55 2C a 103,64 2C (corriente 13). Mientras que la corriente 14 (foco frio) pasa de 252C
a 163,552C (corriente 15). Como se puede ver en la grafica el foco caliente de la corriente 9

Costes de reduccion hidrotermal de CO; con residuos de biomasa lignoceluldsica como reductores Pagina 55 de 74



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Univeraliad deValladolid Master en Ingenieria Industrial

no es superado por ningun valor de temperatura y tampoco existe un punto con temperatura
mas baja que el punto 14 (foco frio).

6.2.1.4. Intercambiador de calor E-104

Este intercambiador se utiliza para terminar de enfriar la corriente 13 (compuestos que salen
del reactor R-102) de 103,64 2C a 25 2C (corriente 16).

& &
&

E-104

Figura 34: Diagrama E-104

La entalpia de la corriente 13 son las condiciones a las que sale del intercambiador E-103 que
son 230 bares y 103,64 9C, la entalpia de la corriente 16 la condiciones son 230 bares y 25 °C.
Por tanto, se obtiene la potencia de este intercambiador cuya funcién es enfriar la corriente
13 (productos del reactor R-102) de 103,64 a 25,00 2C.

mq3(hig —h
Q104 = 13(31660 5 13) _ —40863,75 kW

Por tanto, en este caso se generan 40863,75 kW en este intercambiador.

6.2.1.5. Intercambiador de calor E-105

Este intercambiador se utiliza para terminar de calentar la corriente 15 (fluido calentado del
intercambiador E-103) de 163,55 2C a 300 2C (corriente 7) que es la temperatura a la cual se
produce la reaccién en el reactor R-102.

E-105

Figura 35: Diagrama E-105

La entalpia de la corriente 15 son las condiciones a las que sale el fluido calentado del

intercambiador E-103 que son 230 bares y 163,55 2C, la entalpia de la corriente 7 tiene las

condiciones del reactor R-102 que son 230 bares y 300 2C. Por tanto, se obtiene la potencia

de este intercambiador cuya funcién es calentar la corriente 15 de 163,55 a 300,00 @C.
mys(hy; — hys)

QE—lOS == 3600 = 40273,08 kW

Por tanto, en este caso se necesita aportar 40273,08 kW en este intercambiador.
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6.2.1.6. Intercambiador de calor E-106

Este intercambiador se utiliza para terminar de calentar la corriente 12 (fluido calentado del
intercambiador E-102) de 280,00 2C a 375,00 2C (corriente 3) que es la temperatura a la cual
se produce la reaccién en el reactor R-101.

E-106

Figura 36: Diagrama E-106

La entalpia de la corriente 12 son las condiciones a las que sale el fluido calentado del
intercambiador E-102 que son 230 bares y 280,00 2C, la entalpia de la corriente 3 tiene las
condiciones del reactor R-102 que son 230 bares y 375 2C. Por tanto, se obtiene la potencia
de este intercambiador cuya funcién es calentar la corriente 12 de 280,00 a 375,00 °C.

mq,(hs — h
Qp_106 = 12(3200 12) _ 41380,07 kW

Por tanto, en este caso se necesita aportar 41380,07 kW en este intercambiador.

6.2.1.7.  Balance global intercambiadores de calor

Se realiza una tabla resumen con los intercambiadores que no intercambian calor entre un
fluido caliente y uno frio del proceso (E-101, E-104, E-105 y E-106), y por tanto aportan o
necesitan energia.

Energia intercambiador E-101 (kW) -35647,07245
Energia intercambiador E-104 (kW) -40863,75
Energia intercambiador E-105 (kW) 40273,08
Energia intercambiador E-106 (kW) 41380,07
Energia total en los intercambiadores de calor (kW) 5142,32

Tabla 16: Balance global intercambiadores de calor

Se obtiene que se necesita aportar 5142,32 kW para hacer que todos estos intercambiadores
funcionen.
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6.2.2. Balance de energia de las bombas y compresor

6.2.2.1. Bomba P-101

Se utiliza una bomba de pistdn ya que se aumenta la presion de 1 bar a 230 bares porque la
reaccidon hidrotermal se realiza a altas presidn. Para aumentar esta presion se selecciona la
bomba de pistdon ya que trabaja muy bien a presiones altas y caudales elevados.

P-101A/B

Figura 37: Diagrama P-101 A/B

La entalpia de la corriente 10 son las condiciones a las que entra el agua al sistema que son 1
bar y 25,00 9C, la entalpia de la corriente 11 tiene las condiciones de 230 bares y 25 2C, la
temperatura no aumenta porque es un fluido en estado liquido. Por tanto, se obtiene la
potencia de la bomba cuya funcién es bombear el agua que entra en el sistema de 1 bar a 230
bares. Adicionalmente, se considera un rendimiento del 80% de esta bomba.

myo(hyy — hyo)
_ = = 1529,77 kW
Qp-101 3600 x 17

Por tanto, en este caso se necesita aportar 1529,77 kW en esta bomba.

6.2.2.2. Bomba P-102

Se utiliza una bomba de pistdn ya que se aumenta la presién de 1 bar a 230 bares porque la
reaccidon hidrotermal se realiza a altas presion. Para aumentar esta presion se selecciona la
bomba de pistén ya que trabaja muy bien a presiones altas y caudales elevados.

P-102 A/B

Figura 38: Diagrama P-102 A/B

La entalpia de la corriente 24 son las condiciones a las que sale del absorbedor que son 1,5
bar y 25,00 2C, la entalpia de la corriente 14 tiene las condiciones de 230 bares y 25 2C, la
temperatura no aumenta porque es un fluido en estado liquido. Por tanto, se obtiene la
potencia de la bomba cuya funcidon es bombear la corriente 24 de 1 bar a 230 bares.
Adicionalmente, se considera un rendimiento del 80% de esta bomba.

My (Mg — ha4)
_ = = 1679,19 kW

Por tanto, en este caso se necesita aportar 1679,19 kW en esta bomba.
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6.2.2.3. Bomba P-103

Se utiliza una bomba centrifuga ya que se aumenta la presion de 1 bar a 1,5 bares para
trasladar el hidréxido de sodio desde la entrada hasta el absorbedor. Para realizar esta funcién
se selecciona la bomba centrifuga ya que trabaja muy bien a presiones bajas y caudales
elevados.

&
Q)

a8

P-103 A/B
Figura 39: Diagrama P-103 A/B

La entalpia de la corriente 26 son las condiciones a las que entra el hidréxido de sodio que son
1,0 bar y 25,00 9C, la entalpia de la corriente 14 tiene las condiciones de 1,5 bares y 25 9C, la
temperatura no aumenta porque es un fluido en estado liquido, para poder transportar este
fluido hasta el absorbedor. Por tanto, se obtiene la potencia de la bomba cuya funcién es
bombear la corriente 26 de 1 bar a 1,5 bares. Adicionalmente, se considera un rendimiento
del 80% de esta bomba.

Mye(ha7 — hye)
_ = = 0,12

Por tanto, en este caso se necesita aportar 0,12 kW en esta bomba.

6.2.2.4. Compresor C-101

Este compresor se utiliza para transportar los gases de combustidon desde la entrada del
sistema hasta el absorbedor. La presién pasa a ser de 1 bar para la corriente 22 a 1,5 bares

para la corriente 23.
&
T

C-101A/B
Figura 40: Diagrama C-101 A/B

Se considera un proceso adiabatico con un coeficiente adiabatico constante e igual a 1,4. Por
tanto, se emplean las siguientes féormulas:

y—1 1,4—1
Tzz (Pzz)T 25+ 273,15 K ( 1 bar ) 1,4 T 334 77K
—_— | b d = - =
Tys  \Pys Tys 1,5 bar 23 ’

= 61,62 °C

Costes de reduccion hidrotermal de CO; con residuos de biomasa lignoceluldsica como reductores Pagina 59 de 74



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Univeraliad deValladolid Master en Ingenieria Industrial

Se consideran las propiedades termodinamicas del nitrégeno ya que es el componente
principal de la corriente. Por tanto, la entalpia de h23 = 347,32 kiJ/kg. Se considera que el
compresor tiene un rendimiento del 80%.

Por ello, el consumo de la soplante es:

0 _ My (haz — hyy)
c-to1 3600 x 1

= 11,28 kW

Por tanto, en este caso se necesita aportar 11,28 kW en esta soplante/ compresor.

6.2.2.5.  Balance de energia global bombas y compresor

Se realiza una tabla resumen con la energia necesaria para utilizar las bombas y el compresor
(P-101, P-102, P-103 y C-101).

Energia Bomba P-101 (kW) 1592,77

Energia Bomba P-102 (kW) 1679,19
Energia Bomba P-103 (kW) 0,12
Energia Compresor C-101 (kW) 11,28

Energia total en bombas y compresor (kW) 3283,36

Tabla 17: Balance energético global bombas

Se obtiene que se necesita aportar 3283,36 kW para hacer que todos estas bombas y
compresor funcionen. Para hacer funcionar tanto las bombas, compresor e intercambiadores
de calor se necesita una aportacion de 8425,68 kW para hacer funcionar la instalacién. Por
tanto, a partir de aqui se pueden sacar algunas relaciones.

k] aportado al sistema 8245 68 kJ s — 144.661 05 kJ
kg CO, — NS T 0057 kg cO, PP kg CO,
k] aportado al sistema kJ s
——— = 8245,68—x —
kg Ac. férmico s 0,119 kg Ac. formico
k
= 69.291,43 — J

kg Ac. formico

k] aportado al sistema 8745 68 kJ s — 7815 81 kJ
kg biomasa B P 1,055 kg biomasa = ' kg biomasa
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6.3. Balance econdmico

Se realiza un balance econdmico para determinar la posible viabilidad econémica de este
proyecto. En este balance se ha considerado los costes de materias primas y energia, y los
ingresos de productos obtenidos y bonos de carbono por CO; evitados a la atmédsfera.

6.3.1. Coste de materias primas

Las materias primas empleadas en este proceso son: Biomasa, agua purificada, hidréxido de
sodio con una concentracién 0,63M vy los gases de combustidn. Los gases de combustion no
consideran costes ya que son la corriente residual de la central térmica considerada.

6.3.1.1. Biomasa

Para obtener el coste de biomasa, se pide presupuesto de un big-bag (1.000 kg) de paja de
cebada con destino Birviesca (Burgos) a diferentes empresas. Pero como no se ha obtenido
ninguna informacién respecto del coste al por mayor, se basa este coste en la compra a
particulares. Siendo el coste de 150 €/tn de paja de cebada [38] :

Biomasa necesaria (kg/h) €/tn Total (€/h) Total €/afio (biomasa)
3797,87 150 569,68 4.990.402,45 €

Tabla 18: Coste biomasa

6.3.1.2. Hidréxido de sodio 0,63 M

Para obtener el coste de hidréxido de sodio, se pide presupuesto a la siguiente pagina Sigma
Aldrich (MERCK) que es un proveedor lider para la industria de Ciencias de la Vida con
soluciones y servicios para investigacion, desarrollo y produccién biotecnoldgicos, y para
desarrollo y produccidn de tratamientos farmacéuticos. Por tanto, los precios de obtencidn
son mas elevados debido a que son compuestos muy purificados y de venta al por menor, por
tanto, los precios son mas elevados de lo que serian en la escala del proceso considerado,
pero se puede utilizar para tener una estimacién de costes.

Para la realizacién de este proceso, se necesita una corriente de NaOH con una concentracién
de 0,63M (esta no se vende tal cual en el mercado). Por tanto, hay que hacer una mezcla de
1M con agua purificada. Para realizar esta mezcla se necesita lo siguiente:

Necesarios NaOH (L/h) Molaridad
Agua purificada 2513,31 0
NaOH 1,0 M 4279,41 1
NaOH 0,63 M 6792,72 0,63

Tabla 19: cantidad de agua purificada y NaOH 1,0 M para obtener NaOH 0,63M
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- 1M:

El coste de NaOH de 1,0M es de 950L por 7914 € [39], lo que supone 8,33 €/L. Por tanto, el
coste de NaOH 1,0 M es el siguiente:

NaOH 1,0M €/L Total (€/h) Total €/afio (NaOH)
4279,414694 8,3305263 35649,77672 312.292.044,09 €

Tabla 20: Coste NaOH 1,0M

También hay que considerar luego en el coste del agua purificada que adicionalmente es
necesario 2513, 31 L/h para generar esta mezcla de NaOH 0,63M.

6.3.1.3.  Agua purificada

Para realizar este proceso, se necesitan 218978,45 L/h mas 2513,31 L/h para generar la mezcla
de NaOH 0,63 M, por tanto, se necesitan en total 221491,77L/h, lo que significa es una gran
cantidad de agua la cual se tiene que generar en la propia planta ya que no existe una opcién
viable de transporte del agua purificada con camiones cisterna, ya que es una gran cantidad.
Por tanto, se propone instalar una purificadora de agua. Para estimar los costes, se obtienen
los datos de una plata purificadora de agua de 8000L/h [40] y se extrapolan los datos hasta
obtener los 221491,77 L/h necesarios.

COMPRA DE PURIFICADORA DE AGUA COMO ALTERNATIVA A COMPRAR AGUA
PURIFICADA

Purificadora de agua (osmosis inversa | Purificadora de agua (osmosis inversa industrial
industrial) necesaria)

capacidad (L/h) 8000 Capacidad (L/h) 221491,7617
Potencia eléctrica (kW) 11 Potencia eléctrica (kW) 304,5511723
Consumo de agua (L/h) 10666 Consumo de agua (L/h) 295303,8912
Conversion (%) 75 Conversion (%) 75

Largo (m) 4 Largo (m) 110,7458808
Ancho (m) 1,2 Ancho (m) 33,22376425
Alto (m) 2 Alto (m) 55,37294041
Precio (€) sin contar el IVA | 38000 Precio (€) sin contar el IVA 1052085,868
Total coste purificadora de agua (21%IVA) 1.273.023,90 €

Tabla 21: Compra de purificadora de agua como alternativa a comprar agua purificada
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Ahora se tiene en cuenta el coste del agua que son 14,04 €/afio por la cuota de servicio y
0,6866 €/m3. Por tanto, el coste anual utilizado en la planta de agua purificada es 1.776.153,55
€. Mientras que el coste eléctrico se calcula de la siguiente manera:

* * JES—Y _—
otencia (KW 4 z

€ €
coste eléctrico (T) = Tarifa ( —
afo ano

Se considera que la tarifa de coste eléctrico es de 0,104 €/kWh a nivel industrial[41]

Siendo el coste eléctrico de la purificadora de agua

) h eters €
coste eléctrico = 0,104 ( ) * 304,55 (kW) * 24 — * 365 —— = 277458,3 —
dia ano aio

El coste total de la purificadora de agua considerando la compra, un afio de suministro de agua
y el coste eléctrico es:

Compra purificadora de agua (21%IVA) 1.273.023,90 €
Coste eléctrico purificadora (€/afo) 277458,3 €

Coste agua (€/afio) 1.776.153,55 €

Coste total purificadora + 1 aiio de agua purificada 3.326.635,75 €

Tabla 22: Coste total purificadora de agua

Por tanto, se realiza una tabla con el coste total de las materias primas:

Componente Total €/afio
Biomasa 4,990.402,45 €
Agua purificada 2.053.611,85 €
Compra purificadora de agua 1.273.023,90 €
Hidréxido de sodio 312.292.044,09 €
Total 320.609.082,29 €

Tabla 23: Coste total materias primas

6.3.2. Coste de energia
El coste de energia de divide en dos partes:

- Energia térmica para los intercambiadores de calor. La tarifa de coste térmico de
gas natural es 0,0481 €/ kWh. La potencia necesaria para estos intercambiadores
se detalla en esta tabla.
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COSTE ENERGIA TERMICA
kW generados en intercambiador E-101 -35647,07245
kW generados en intercambiador E-105 -40863,75
kW generados en intercambiador E-106 40273,08
kW generados en intercambiador E-107 41380,07
kW necesarios en los intercambiadores de calor 5142,32

Tabla 24: Coste energia térmica

A partir de esta férmula se obtiene el coste de energia térmica.

) Potencia (kW) » 24— 365—,
* * *
otencia -

€
coste energia térmica (T> = Tarifa térmica ( —
g aio f dia ano

€ ) 5142,32 (kW) 24 R 65
* * — %
KWk ’ dia

coste energia térmica = 0,0481 ( —
afio

€
= 2.166.748,67 —
afo

- Energia eléctrica para las bombas y compresores. La tarifa de coste eléctrico es
0,104 €/kWh. La potencia necesaria para las bombas y compresores se detalla en

esta tabla.
COSTE ENERGIA ELECTRICA
Bomba P-101 (kW) 1592,77
Bomba P-102 (kW) 1679,19
Bomba P-103 (kW) 0,12
Compresor C-101 (kW) 11,28
kW necesarios en bombas y compresor 3283,36

Tabla 25: Coste energia eléctrica

t ia elécti ( >_T ifaeléctri ( ) Potencia (K4) = 24 365 ;
— = * * — %k —_—
coste energia etectica 4o arija electrica otencia -

afo

t ia eléctica = 0,104 ( ) 3283,36 (KWL) * 24 365 , = 2.991.269,18
= * L) * — % — = 2. . ,18——
coste energla etectica , , - aiio aiio

Por tanto, el coste de energia final es cinco millones ciento cincuenta y ocho mil diecisiete
euros con ochenta y cinco céntimo (5.158.017,85 €) al afio.
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COSTE ENERGETICO GLOBAL
Coste energia térmica (€/afio) 2.166.748,67 €
Coste energia eléctrica (€/afio) 2.991.269,18 €
Coste energia total (€/afio) 5.158.017,85 €

Tabla 26: Coste energético global

6.3.3. Venta de productos

Los productos obtenidos en esta planta son: acido férmico, acido acético, acido lactico,
gliceraldehido, glicoaldehido y lignina.

Para obtener el precio de venta de los productos obtenidos, se pide presupuesto a la siguiente
pagina Sigma Aldrich (MERCK) que es un proveedor lider para la industria de Ciencias de la
Vida con soluciones y servicios para investigaciéon, desarrollo y produccién biotecnoldgicos, y
para desarrollo y produccion de tratamientos farmacéuticos. Por tanto, los precios de venta
son mas elevados debido a que son compuestos muy purificados y de venta al por menor, por
tanto, los precios son mas elevados de lo que serian, pero se puede utilizar para tener una
estimacion de los ingresos. A partir de estas ofertas, se realiza la siguiente tabla para obtener
los ingresos por la venta de los productos:

INGRESOS

Componentes | Cantidad (kg/h) €/kg Total (€/h) Total (€/afio)
Acido férmico 427,64 38,96[42] 16660,85 145.949.061,84 €
Acido acético 371,86 24,88 [43] 9251,90 81.046.617,68 €
Acido lactico 332,02 16,96(44] 5631,04 49.327.867,90 €
Gliceraldehido 159,37 62800[45] | 10008368,13 87.673.304.839,88 €
Glicoaldehido 132,81 33400[46] | 4435768,25 38.857.329.905,15 €

Lignina 835,53 8[47] 6684,25 58.554.055,40 €

Total 126.865.512.347,86 €
Total (sin contar el gliceraldehido ni el glicoaldehido) 334.877.602,83 €

Tabla 27: Ingresos por venta de productos

Como el precio del gliceraldehido y el glicoaldehido considerado es muy elevado, ya que se
trata de un componente muy purificado para venta al por menos, se decide no considerar
estos productos en los ingresos del proyecto con el fin de obtener una estimacién mas realista.
Adicionalmente, la corriente de subproductos no entra en la venta de productos ya que no se
tiene identificada su composicion.
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6.3.4. Bonos de carbono

Como en este proyecto, se evitan toneladas de CO;, se obtienen bonos de carbono. Estos
bonos de carbono se pueden vender a otras empresas. El coste de estos bonos segun la pagina
web “Investing” [48], se obtienen el precio promedio de estos bonos desde el 01-Ene-23 hasta
el dia 13-Dic-23, siendo este de 85,06 €/tn CO-, evitada. Por tanto, en este caso se obtiene los
siguientes ingresos:

BONOS DE CARBONO
CO> (kg/h) tn COy/afo €/tn CO; evitado Total (€/afo)
204,57 1792,0332 85,06 152.430,34 €

Tabla 28: Ingresos bonos de carbono

6.3.5. Balance econdmico total

Se realiza un Balance econdmico total en el cual se obtiene unos ingresos de 9.283.087,37 €
al afo.

BALANCE TOTAL
Coste de materias primas 320.588.927,95 €
Coste de energia total 5.158.017,85 €

Ingresos de productos y bonos de carbono (sin contar

gliceraldehido ni glicoaldehido) SRR RS

Bonos de carbono 152.430,34 €

Beneficios 9.283.087,37 €

Tabla 29: Balance econémico total
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7. TRABAJOS FUTUROS

Tras la realizacién del trabajo, se detectan puntos de posibles mejoras para trabajos futuros,

como son:

En la reaccién principal para la obtencién de acido férmico se obtienen muchos
productos como son dacido féormico, acido acético, acido lactico, gliceraldehido y
glicoaldehido. Por cada mol de glucosa, se obtienen los siguientes productos 0,63
moles de acido férmico; 0,42 moles de acido acético; 0,25 moles de acido lactico;
0,15 moles de glicoaldehido y 0,12 moles de gliceraldehido. Por ello, una idea de
trabajo a futuro serd investigacion en esta reaccién para que la selectividad hacia
la obtencién de acido férmico sea mayor. Adicionalmente otra mejora seria la
reduccidn de la concentracion de agua ya que se trata de la materia prima mas
utilizada en este trabajo
En este trabajo se emplea el término “subproductos” dado que no se han realizado
investigaciones que determinen los productos en los que se convierte la glucosa.
Por ello, seria conveniente determinar la composicion de dichos subproductos para
poder obtener unos rendimientos mayores en caso de poder convertir estos
subproductos en glucosa y recircularla, o para obtener un subproducto de valor
afiadido en la industria. En este trabajo, la relacién de acido férmico/ biomasa es
de 0,16 kg ac.férmico
kg glucosa
recuperar estos subproductos como glucosa.
Realizar un disefio mas exhaustivo de las etapas que se implementan en esta planta
con fichas técnicas de equipos y proveedores oficiales para tener caracteristicas,
dimensionamientos, rendimientos y presupuestos mas realistas.
Mayor ingenieria de detalle, con un P&I de proceso con los lazos de regulacion,
estrategias de control, pardmetros clave y estrategia de funcionamiento de la
planta.
En este trabajo se ha contactado con proveedores para obtener ofertas al por
mayor de materias primas, pero como no se han obtenido ninguna informacién de
las mismas, las ofertas tomadas son ofertas al por menor. Debido a ello, para
realizar un presupuesto mas realista en un futuro seria conveniente tener ofertas
de proveedores al por mayor.

la cual podria aumentarse sustancialmente si se pueden
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8. CONCLUSIONES

En este trabajo, se ha realizado un disefio de planta industrial de obtencién de acido férmico
a partir de los gases de combustion (CO2 principalmente) con medio hidrotermal. Esto se
realiza para obtener un compuesto de valor afiadido, como es 4cido férmico, a partir de un
residuo industrial como es el CO; proveniente de los gases de combustién. En este caso se
toman las emisiones de CO, de una central térmica de biomasa en Briviesca (Burgos), que
tiene unas emisiones de CO; de 1.792.000 kg/afio. En este trabajo se utiliza un compuesto
organico como agente reductor, la glucosa que se obtiene a partir de paja de cebada ya que
es el material organico con menor coste, mayor accesibilidad por la zona y con mayor cantidad
de glucosa.

Para la realizacién de esta planta primero se realiza una operacién de captacién del CO, y
conversion en bicarbonato sédico en un absorbedor mediante sosa caustica. A continuacion,
se realiza una obtencién de glucosa a partir de paja de cebada mediante agua en estado
supercritica. Tras la obtencién de la glucosa y el bicarbonato sédico, se realiza una reaccion
en un reactor tubular para obtener acido férmico. Después, se realiza una operacién de
recuperacién del bicarbonato sédico que no reacciona mediante un filtro de membrana y
finalmente, se realiza una concentracion del acido formico mediante una torre de destilacion.

Para realizar este proyecto, se introducen las siguientes materias primas:

- 33.269.341 kg/ afio de biomasa

- 1.912.592.420 kg/ agua purificada

- 7.479.113 kg/ afio gases de combustion (de los cuales 1.792.000 kg CO»/afio).
- 59.328.677 kg/ afio sosa caustica

Para obtener los siguientes productos:

- 3.746.098 kg/afio acido formico.
- 3257460 kg/afio acido acético.

- 2.908.505 kg/ afio acido lactico.

- 1.396.072 kg/ afio gliceraldehido
- 1.163.352 kg/ afio glicoaldehido

Es decir, en este proceso se evitan 1.792.000 kg CO,/afio a la atmdsfera y a partir de ello se
obtiene 3.746.098 kg acido férmico/afio, lo que significa que se obtienen 2,1 kg acido férmico/
kg CO; y se consumen 18,6 kg biomasa/ kg CO,. Adicionalmente para la realizacion de este
proyecto existe un consumo energético de 144.661 KJ/ kg CO,.

Finalmente, se realiza un balance econdmico teniendo en cuenta tanto los costes de materias
primas, coste eléctrico (bombas e intercambiadores de calor), coste de una planta purificadora
de agua, y teniendo en cuenta los ingresos de venta de productos obtenidos e ingresos por
venta de bonos de carbono. Tras realizar este balance econdmico se determina que la planta
obtendria un beneficio de 9.283.087,37 € al aiio.
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