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RESUMEN

La biomasa es una fuente de materia y energia renovable que permitiria
sustituir a los recursos fosiles en sus numerosas aplicaciones, abriéndose asi las
puertas hacia una industria mas sostenible. Para poder utilizar la biomasa como
materia prima en la industria quimica es necesario someterla a un proceso de
gasificacion mediante el cual es transformada en una mezcla gaseosa, constituida
principalmente por CO, H2 y CO2, denominada gas de sintesis. El gas de sintesis asi
producido es rico en impurezas y presenta una relacion C0O2:CO:Hz inapropiada para
ser utilizado en los procesos de sintesis de metanol. Esto hace necesario un proceso
de limpieza y acondicionamiento que lo haga adecuado a las necesidades del
proceso sintético. En el presente trabajo se ofrece el diseno y simulacion en Aspen
Plus de una planta de produccion de metanol a partir de biomasa que permita
caracterizar los procesos necesarios en este tipo de instalaciones.

PALABRAS CLAVE: biomasa, gasificacion, gas de sintesis, metanol y sostenibilidad.
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1. INTRODUCCION

1.1. Introduccidn

La crisis medioambiental supone uno de los retos técnicos y politicos mas
grandes a los que se ha enfrentado la humanidad en décadas. Desde la era
preindustrial las concentraciones de los tres principales gases de efecto invernadero
(GEI), el diéxido de carbono (CO2), el metano (CHa) y el 6xido nitroso (N20), han
aumentado un 40 % V/V, un 150 % V/V y un 20 % V/V, respectivamente [1]. La
consecuencia directa de la acumulacion de estos gases en la atmoésfera es un
aumento progresivo del forzamiento radiativo (diferencia entre la energia absorbida
por la Tierra y la energia irradiada), originandose asi el conocido como cambio
climatico. En la Figura 1.1. Contribucion de diferentes factores al forzamiento
radiativo se muestra el poder total de forzamiento radiativo de diferentes factores.

S
Compuesto emitido Forzamiento radiativo (W/m2)
] coz ] IV : - VI ) Vl ] ]
iz CH, | | [ | | | |
% i Halocarbonos r
s ——t F—t—t—t+—+—t
Contribucion 3. co ] | - | | | l | |
de diferentes i H NMVOC o
factores s NOy T T mim | | I T T I
al forzamiento = .._I_.H
5 — — — —— —— —
radla(lvo g xAhllltl nubes por 771 — l l l l l
famesia 3 — . t 0 & 1 i
2 Cambio aibedo Por Uso suelo —
(en WallOS l m ) Cambio en irradiancia solar ) I
| | | 2| | | | | |
Forzamiento radiativo 2011 m——
antropogenico desde 1760 I | e I I
= 1 - 'H_‘ # 1 = 1 L
-1 0 1 2 3
Forzamiento radiativo desde 1750 (W/m2)

Figura 1.1. Contribucion de diferentes factores al forzamiento radiativo terrestre (extraida de [1]).

El efecto mas inmediato derivado del aumento de este forzamiento radiativo
es el incremento de la temperatura global media de la Tierra, que desde la era
preindustrial ha aumentado 0.85 °C [1]. Las consecuencias de este cambio afectan
a otros muchos aspectos naturales como el incremento de la temperatura y del nivel
del mar, el incremento en la frecuencia de fendbmenos meteorolégicos extremos, el
aumento en la velocidad de los procesos de desertizacion y la acidificacion de los
océanos, entre otras. Estas consecuencias generan un cambio sobre los climas que
desestabilizan a las especies autoctonas, causan con ello uno proceso de extincion
de especies sin precedentes.
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En el quinto informe de evaluacion del IPCC [1] se contempla la existencia de
cuatro posibles escenarios en base a las emisiones de GEI futuras y al efecto de
estas sobre el forzamiento radiativo. Los escenarios posibles se nombran todos ellos
con las siglas RCP seguido de un nimero que indica el futuro forzamiento radiativo
medido en (Wm=2). Algunos de estos escenarios contemplan la posibilidad de
implantar politicas y acuerdos internacionales para paliar el aumento de la
concentracion de CO2 atmosférico. En la Figura 1.2. Escenarios RCP supuestos en
base a distintos forzamientos radiativos se muestra los cuatro RCP supuestos.

“l Tendencia del FR ] [CO,] en 2100 J
RCPE 6 !' 2,6 Wm? i' decreciente en 2100 H 421 ppm i

RCP4.5 |[ 4,5 Wim 2 }[ estable en 2100 }[ 538 ppm

][ 6,0 W/m 2 ',[ creciente }[ 670 ppm i
l [ 8,5 W/m 2 i[ creciente ][ 936 ppm ]

Figura 1.2. Escenarios RCP supuestos en base a distintos forzamientos radiativos (extraida de [1]).

En todos estos escenarios, las repercusiones del cambio climatico, como el
aumento de la temperatura media global (Figura 1.3. Evolucion de la temperatura
media global para los cuatro escenarios RCP supuestos), la acidez de los océanos
(Figura 1.4. Evolucion del pH oceanico para los cuatro escenarios RCP supuestos) o
la elevacion del nivel del mar (Figura 1.5. Evolucion del nivel de mar para los cuatro
RCP supuestos), seguiran al alza, incluso en el escenario mas favorable.

Cambio de temperatura en superficie

Media sobre
2081-2100

Evolucién = histérico
p 7 w— RCP2 6 I
w

del cambio RCP86

en la temperatura .
media global ¢ -

para distintos
escenarios
de emision.

2100 Afos

Figura 1.3. Evolucion de la temperatura media global para los cuatro escenarios RCP supuestos (extraida de
[1D).
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pH oceanico superficial

I RCP2.6
| RCP4.5
| RCP6.0

Ml RcPB.S

Evolucién

2100 Anos

Figura 1.4. Evolucion del pH oceanico para los cuatro escenarios RCP supuestos (extraida de [1]).

1.0r Elevacién del nivel medio global del mar T

2081 -2100

Cambios

en el nivel
medio global
del mar para
distintos

escenarios

2080

Figura 1.5. Evolucion del nivel del mar para los cuatro RCP supuestos (extraida de [1]).

Con el objetivo de minimizar el cambio climatico y lograr el mejor de los
escenarios climaticos posibles, la organizacion de las Nacionales Unidas crea el
proyecto de la Agenda 20 30 para el Desarrollo Sostenible. La Unién Europea (UE), y
Espana como pais miembro, manifiestan el firme compromiso con los objetivos de la
Agenda 20 30. Las caracteristicas de los objetivos de desarrollo sostenible de la
Agenda 20 30 pretenden ademas compatibilizar esta lucha por el cambio climatico
con una economia resiliente y una sociedad sanay libre de pobreza [2]. Este proyecto
pretende enmarcarse dentro de los objetivos sostenibles de esta Agenda 20 30,
apostando por nuevas tecnologias que minimicen el impacto climatico, por un
producto con alta implantacion en el mercado y fomentando la economia de la
region.

El metanol es el alcohol mas producido a escala industrial por sus numerosas
aplicaciones en la industria quimica, por su capacidad para ser utilizado como
combustible en motores de combustion interna y por suponer un almacén de
hidrogeno seguro y facil de transportar. Los procesos convencionales de produccion
de metanol utilizan recursos fosiles como el metano y el carbon, lo cual no se alinea
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con los objetivos de sostenibilidad de la Agenda 20 30. Ambos son dos recursos no
renovables, cuyas reservas empiezan a agotarse, lo que aumentara la tension
politica entre paises demandantes de estos productos, como el caso de Espana, y
los paises exportadores. Ante este contexto, es mas que probable que el precio de
estosy de los productos derivados de su tratamiento se vean encarecidos, originando
situaciones de pobreza e inestabilidad econdmica.

En este escenario, la biomasa se presenta como una fuente de carbono y
energia renovable y sostenible que ayudaria a reducir el impacto medioambiental y
paliar las posibles desigualdades sociales. El beneficio medioambiental derivado del
uso de biomasa, tanto como una fuente material como una fuente energética reside
en su propio proceso productivo. Toda biomasa se genera mediante un proceso
fotosintético en el que ha debido absorberse CO2 atmosférico. Si durante su
tratamiento se liberara CO2, este se veria contrarrestado por el CO2 que previamente
fue absorbido durante su sintesis. De esta manera se genera un ciclo de carbono
cerrado que no se produce durante el tratamiento de recursos fosiles tal y como se
muestra en la Figura 1.6. Ciclo del carbono para la biomasa y para recursos fosiles.
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Figura 1.6. Ciclo del carbono para la biomasa y para recursos fosiles

La biomasa constituye un recurso ilimitado del que muchos de los paises
miembros de la UE disponen en grandes cantidades. Espana en concreto es un pais
importador de recursos fosiles, lo que lo sita en un contexto en el que apostar por
nuevas tecnologias que incrementen su independencia y autonomia industrial seria
profundamente beneficioso. Dentro de Espana, la comunidad de Castilla y Leén es
segunda comunidad autonoma que mas biomasa genera anualmente, solo detras
de Andalucia [3]. Segln datos de la Junta de Castilla y Ledn, la recogida de desechos
forestales es de 7 millones de toneladas métricas anuales, mientras que la de
residuos agroalimentarios es de 5 347 millones de toneladas, lo que en unidades
equivalente de petroéleo (tep) se traduciria en 3 millones de tep y 2 millones de tep,
respectivamente [4]. Con estos datos, Castillay Ledn esta en posicion de poder hacer
una apuesta segura por la biomasa como fuente energética y material para sustituir
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los hidrocarburos. Actualmente Castilla y Ledn cuenta con tan solo cuatro centrales
térmicas que producen electricidad a partir de biomasa, a diferencia de Andalucia,
que si consigue explotar mucho mas su potencial energético, con la presencia de 18
centrales térmicas [5]

En cuanto a la produccion de metanol a partir de biomasa, la tecnologia esta
aun poco desarrollada, existiendo en el ano 2019, solo una operativa en Canada
(desde 2011) [6] que procesa madera tratada. Solo una de las plantas que esta
actualmente en construccion proyecta trabajar con residuos, concretamente con
residuos forestales. En la Tabla 1.1. Plantas de metanol a partir de recursos no
fosiles operativas, en construccion o proyectadas se muestra las plantas de
produccion de metanol a partir de recursos no fosiles operativas o en construccion
en el ano 2019.

Tabla 1.1. Plantas de metanol a partir de recurso no fosiles operativas, en construccion o proyectadas (extraida

de [6]).
Country Company Start-Up Year  Capacity (kt/y) Main Product Feedstock
Currently in operation
Netherlands BioMCN 2010 200 Biomethanol Glycerine
Sweden BioDME 20M 1.5 BioDME Black liquor
Canada Enerkem 20M - Syngas, Treated wood
biomethanol
Under construction or proposed
Sweden Chemrec & Late 2012 100 BioDME, Black liquor
Dom-sio biomethanol
Fabriker
Sweden Varmlands 2015 100 Biomethanol Forest residue
Metanol
Netherlands Woodspirit 2015 400900 Biomethanol Wood
Poland PKE & ZAK 2015 Up to 550 Heat & power, Up to 10%
biomethanol, biomass, coal
chemicals
Germany DeBioM Biomethanol Wood

La implantacion de este tipo de plantas en Castilla y Ledn, y en general en
toda Espana, no solo tendria beneficios medioambientales, sino también
econdémicos y sociales. EI metanol es un producto altamente demandado, cuya
produccion es practicamente una apuesta segura.
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1.2. Objetivos y descripcion del proyecto

El presente trabajo tiene como objetivo principal definir las operaciones necesarias
para transformar la biomasa en metanol. Para ello el trabajo se ha dividido en 6
capitulos, cada uno de los cuales con su propio objetivo individual.

Inicialmente, en el Capitulo 2. EL METANOL, SISTEMA DE PRODUCCION Y
APLICACIONES se presenta la molécula de metanol, sus procesos de
produccion a escala industrial y sus aplicaciones. Con este apartado se
pretende ofrecer una vision global sobre el metanol, tanto en un sentido
industrial como en un sentido comercial.

En el siguiente Capitulo, el 3. ESTADO DEL ARTE SOBRE LA PRODUCCION DE
METANOL A PARTIR DE BIOMASA se aborda una revision bibliografica sobre
las operaciones industriales necesarias para transformar la biomasa en
metanol. Se incluyen indicaciones sobre los equipos mas relevantes, asi como
datos sobre rendimientos y eficacias. Con este apartado se definen las
operaciones que son necesarias en el proceso industrial.

En el Capitulo 4. METODOLOGIA se establecen las bases de disefio que se
utilizaran posteriormente en la simulacién en Aspen Plus. Se definen las
composiciones de las materias primas del proceso, la composicion del
producto final y la capacidad de la planta que se va a disenar.

El siguiente Capitulo, en el 5. SIMULACION EN ASPEN PLUS, se expone la
simulacion realizada por dicho software de la planta de metanol a partir de
biomasa que se ha disenado. Con ello se quiere aportar datos acerca de los
flujos materiales necesarios, condiciones de operacion y secuencia de los
equipos. Se definiran aqui los balances de materia.

El apartado 6. ANALISIS ENERGETICO se muestran los consumos energéticos
de los equipos involucrados en el tratamiento de la corriente de proceso. Se
ofrece ademas una propuesta de recuperacion energética y un analisis de la
eficiencia energética que supone dividir las compresiones en multiples
etapas.

En el apartado 7. CONCLUSIONES se analizan las ventajas y desventajas de
las instalaciones que utilizan biomasa como materia prima.
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2. EL METANOL, SISTEMAS DE PRODUCCION Y
APLICACIONES

2.1. El metanol

El metanol, también denominado alcohol metilico o carbinol, es el alcohol mas
sencillo, constituido por un grupo metilo unido al grupo funcional hidroxilo, tal y como
se esquematiza en la Figura 2.7. Molécula de metanol. Su férmula empirica es CH40,
aunque habitualmente se le denomina por su formula desarrollada, CH3OH, para
hacer hincapié en el grupo hidroxilo caracteristico de los alcoholes.

Figura 2.7. Molécula de metanol

A temperatura ambiente se presenta como un liquido ligero e incoloro, con
una densidad de 791,8 kgm=3 y de olor frutal penetrante. Es miscible en agua
(soluble en todas sus proporciones) debido a la similitud entre las dos moléculas:
ambas son moléculas pequenas, polares y al presentar grupos hidroxilos, pueden
establecer entre ellas puentes de hidrégeno. El metanol es también miscible en la
mayoria de los disolventes organicos.

Es importante destacar ademas la elevada toxicidad que presenta esta
molécula para el ser humano. El metanol es inicialmente transformado en
formaldehido en el higado y posteriormente, durante el metabolismo celular, se
transforma en acido férmico. Este Ultimo, también denominado acido metanoico (H-
COOH), es el verdadero responsable de la toxicidad del metanol, ya que inhibe la
accion de la citocromo oxidasa, interfiriendo en el transporte de electrones de la
cadena respiratoria. Ademas, inhibe la funcion mitocondrial de la retina y aumenta
el estrés oxidativo. Como consecuencia, el metanol ingerido puede producir ceguera,
sordera y problemas hepaticos graves como la cirrosis, y en los casos mas extremos,
la muerte. Inhalado produce inflamacion de las vias respiratorias y en contacto con
la piel puede generar dermatitis cronica [7].
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2.2. Sistemas de produccion de metanol

El condicionante principal de los procesos de produccion de metanol es la
fuente de carbono. Los primeros procesos industriales utilizaban carbén como
materia prima, pero con el desarrollo de nuevos catalizadores, mas reactivos y
eficientes, el carbon se vio desplazado por el gas natural. Los nuevos catalizadores
eran mucho mas sensibles a la presencia de contaminantes, y su aplicacion en los
procesos con carbon era poco eficiente dado que disminuian su vida util. Por el
contrario, el gas natural se puede depurar mas facilmente, lo que aumenté la
economia del proceso al introducir una alimentacion mas depurada y libre de
impurezas daninas para los catalizadores.

2.2.1. Metanol a partir de metano

Constituye el proceso industrial mas implementado actualmente, siendo el
responsable del 90 % de la produccion mundial de metanol [8]. La fuente principal
de carbono es el metano, componente principal del gas natural. El gas natural es una
mezcla de compuestos gaseosos rica en hidrocarburos de cadena corta (C1 a C7),
donde el metano es el responsable de entre el 85 - 55 % del volumen total,
dependiendo del tipo de yacimiento [9]. Sin embargo, la normativa europea exige
cierta calidad en el gas natural que circula por los gaseoductos comunitarios [10].
Para cumplir las especificaciones demandas, habitualmente la proporcion de
metano debe ser superior al 90 % V/V, la de CO2 menor al 4 % V/V (gas diluyente) y
al 1 % V/V de 02 (gas corrosivo). Las impurezas mas relevantes para el proceso son
las que contienen atomos de azufre en su estructura. El sulfuro de hidrogeno (H2S)
es el contaminante mayoritario, aunque tras los procesos de depuracion llevados a
cabo en los mismo yacimientos, su concentracion es del orden de ppmv [11]. Sin
embargo, pese a encontrarse en cantidad tan minimas, el sulfuro de hidrégeno es
un gas con alto poder de efecto invernadero, altamente toxico y muy danino para los
equipos, especialmente para los catalizadores, por lo que se hace necesaria una
eliminacion mas exhaustiva antes de comenzar el proceso industrial. Por tanto, la
primera etapa en este tipo de plantas de metanol es desulfurar el gas natural.

Tras este pretratamiento, la siguiente etapa es la formacion del gas de
sintesis. El gas de sintesis es una mezcla gaseosa muy reactiva, constituida
principalmente de CO, H2 y CO2, que supone el reactivo en la etapa de sintesis de
metanol. Para lograr dicha mezcla gaseosa es necesario someter al metano a tres
reacciones: reformado al vapor (Reaccion 2.1), oxidacion parcial (Reaccion 2.2) y
oxidacion completa (Reaccion 2.3), cuyas entalpias de reaccion (AH;) son 206 kJ-mol-
1, -36 kJmol?l y -802 kJmoll, respectivamente. La proporcion de estas tres
reacciones es determinante en la composicion final del gas de sintesis.
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CH, + H,0 < CO + 3H, Reaccion 2.1
CH, + 1/,0, & €O+ 2H, Reaccion 2.2

CH, + 20, < CO, + 2H,0 Reaccion 2.3

Otra reaccion muy importante es, la denominada habitualmente por su nombre en
inglés, water-gas shift (WGS) (Reaccion 2.4). Es una reaccion de equilibrio y
exotérmica (AH; = - 41.6 kJmol1) [12], que involucra a los productos y reactivos de
las reacciones anteriores, lo que puede modificar sus proporciones a la salida de la
fase reactiva.

CO+ H,0 «& CO, +H, Reaccion 2.4

Durante esta etapa se debe controlar la entrada de reactivos (H20 e O2) para
ajustar y controlar la proporcion final de CO2:CO:Hz2. Una forma muy habitual de
caracterizar el gas de sintesis es a través del nimero estequiométrico S, el cual se
calcula aplicando la Ecuacion 2.1.

S mol H, — mol CO, . 5 2.1
= cuacion 2.
mol CO + mol CO, vact

Para la produccion de metanol, y bajo condiciones ideales, S debe valer 2. Sin
embargo, la sintesis de metanol se ve favorecida para concentraciones de H-
superiores a su valor estequiométrico, por lo que habitualmente para este proceso
se suelen alcanzar valores de S de entre (2,8 - 3). Otro parametro que es importante
controlar es la concentracion de CO». A diferencia del Hz, el CO2 a altas
concentraciones actla como inhibidor en la sintesis de metanol, por lo que se
recomienda que su valor oscile entre el (3 - 8) % mol [8], [13]. Para conseguir la alta
proporcion de H2 es necesario que la reaccion mayoritaria sea la de reformado al
vapor. El inconveniente principal de esta reaccion es la elevada energia que
demanda, lo que se traduce en un alto consumo energético. Con el objetivo de
aumentar la eficiencia energética del proceso se “acoplan termodinamicamente” las
Reacciones 2.1 y 2.2, obteniéndose el denominado proceso como autotérmico
(Reaccidn 2.5).
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CH, + H,0 < CO + 3H, AH; = + 206 kJmol*  Reaccion 2.1

CH, + 1/,0, & CO+2H, AH; =-36 k}kmolt  Reaccion 2.2

2CH, +H,0+1/,0, & 2C0+5H, AH=-180k/moll  Reaccién 2.5

La siguiente etapa es la sintesis de metanol. Durante este proceso se transforma el
gas de sintesis en metanol segln dos reacciones: hidrogenacion del monéxido de
carbono (Reaccion 2.6) e hidrogenacion del didéxido de carbono (Reaccion 2.7), cuyas
entalpias de reaccion son - 90.8 kJmolty - 49.2 kJmol1[12], respectivamente,

CO + 2H, < CH3;0H Reaccion 2.6

CO, 4+ 3H, & CH;OH + H,0 Reaccion 2.7

siendo importante de nuevo la influencia de la reaccion WGS (Reaccion 2.4).

Esta etapa se ve limitada por el equilibrio de las Reacciones 2.6 y 2.7, por lo que
consiguen conversiones muy bajas. Los primeros procesos (procesos BASF)
operaban a temperaturas de entre (320 - 450) °C y a presiones muy elevadas,
proximas a los (250 - 300) bar, con catalizadores basado en Zn0O/Cr203 y ZnO/CuO.
Con el desarrollo de nuevos catalizadores, basado en Cu/Zn0O/Al2Os se consigue
mejorar notablemente las condiciones de operacion, especialmente las presiones de
trabajo, que oscilan entre los (50 - 100) bar, y las temperaturas entre (200 - 300)
°C. Este nuevo tipo de plantas industriales recibieron el nombre de procesos ICl, y
son los mas implementados [8]. Segun los proveedores de los catalizadores basados
en Cu/Zn0O/Al203, se recomienda que las proporciones de CO2:CO:H2 sean de
5:28:63 en moles.

Tras la etapa de sintesis, se encuentra ya la Ultima etapa, que consiste en la
purificacion de los productos. Durante la etapa de sintesis se producen subproductos
que reducen la pureza final. Entre las impurezas mas comunes esta la acetona, el
acido carboxilico y otros alcoholes, como el etanol o el propanol [14]. Ademas, se
debe tener en cuenta que la etapa de sintesis tiene una conversion en torno al (50
- 60) %, por lo que también es necesario eliminar los reactivos que no han
reaccionado y recircularlos a la etapa de sintesis.

A modo de resumen, en la Figura 2.8. Diagrama de bloques de una planta de
produccion de metanol a partir de metano se expone el diagrama de bloques de una
planta de produccién de metanol a partir de metano.
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Figura 2.8. Diagrama de bloques de una planta de produccion de metanol a partir de metano (extraida de
[15]).

2.2.2. Metanol a partir de carbon

Son procesos claramente en desuso debido a su alto impacto
medioambiental y a las politicas actuales que desincentivan el uso del carbon.
Durante este proceso se generan entre (2.37 - 3.52) toneladas de CO2 por tonelada
de metanol producido, ademas de necesitarse entre (1.42 - 1.59) tonelada de
carbon equivalente para producir una tonelada de metanol.

A grandes rasgos, las etapas que definen este proceso son similares a las del
proceso a partir de metano. Las diferencias mas relevantes derivan de la
imposibilidad de desulfurar el carbon antes de su transformacion en gas de sintesis,
y de la baja proporcion de hidrogeno que presenta el carbon.

La primera etapa consiste en gasificar el carbon. Este proceso se lleva a cabo
en un gasificador, y tiene como objetivo transformar el producto sélido carbonoso en
una mezcla gaseosa rica en CO y Ho. Para llevar a cabo estas transformaciones
guimicas es necesario un agente de gasificacion, el cual suele ser aire, O2 0 vapor de
agua. Las condiciones de operacion varian en funcion del tipo de gasificador, siendo
los de arrastre los mas utilizados en el para tratar carbon. Para este tipo de reactores,
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las temperaturas de operacion se sitlan por encima de los 1 300 °Cy las presiones
por encima de los 2 MPa [16]. Durante el proceso de gasificacion se generan
numerosos productos intermedios, muy reactivos, que hacen dificil generalizar el
proceso. En base a los productos que se obtienen, se habla de las reacciones
mostradas en la Tabla 2.2. Reacciones de gasificacion del carbon.

Tabla 2.2. Reacciones de gasificacion del carbon (copiada de [16]).

REFORMADO AL VAPOR DEL CARBON ~ C+H,0 & CO + H, Reaccion 2.8
OXIDACION PARCIAL DEL CARBON c+1/,0, & co Reaccion 2.9
OXIDACION COMPLETA DEL CARBON C+0, & CO, Reaccion 2.10
REACCION DE BOUDOUARD C+C0, & 2CO Reaccion 2.11
METANIZACION CO+3H, ¢ CH,+H,0 Reaccion2.12
METANIZACION DEL CARBON C+2H, & CH, Reaccion 2.13

REFORMADO AL VAPOR DEL METANO CH, + H,0 & CO+ 3H, Reaccion 2.1

WATER - GAS SHIFT CO+H,0 & CO, +H, Reaccion 2.4

La gasificacion presenta numerosos inconvenientes con respecto al proceso
a partir de gas natural. El primero de ellos es la formacion de alquitranes en el seno
del reactor. Durante la gasificacion se forman compuestos aromaticos, muy
reactivos, que reaccionan con las moléculas que conforman la mezcla gaseosa
derivada del gasificador, generando estructuras mas complejas que pueden originar
problemas de suciedad en los equipos y de obstruccion de los mismo. Muchos de los
esfuerzos actuales estan dirigidos a reducir la formacion de alquitranes durante las
gasificaciones [8]. Aumentar la temperatura del gasificador por encima de los 1 000
°C ha demostrado ser muy efectivo ya que a esas temperaturas los alquitranes
experimentan reacciones de craqueo que los descomponen en moléculas mas
pequenas y reactivas, motivo por el cual los gasificadores de arrastre son los mas
empleados en el tratamiento del carbon [17]. Otro punto de estudio importante de
centra en investigar catalizadores que minimicen su formacion a temperaturas mas
bajas, de entre (750 - 850) °C. Los mas destacados en este sentido son la dolomita,
la olivina y la limonita [17], [18], ya que son compuestos muy abundantes en la
corteza terrestre y, por tanto, muy economicos.

Otro gran inconveniente de la gasificacion del carbon es la baja proporcion de
Ho a la salida del reactor. La proporcion de H/C en la estructura del carbdon es muy
inferior a la del gas natural, por tanto, se obtiene un gas de sintesis cuyo nimero
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estequiométrico S es notablemente inferior al recomendado para la etapa de sintesis
de metanol. Este hecho obliga a aumentar la concentracion de Hz en el gas de
sintesis a la salida del gasificador. Existen dos métodos para aumentar su
concentracion [15]. El primero consiste en introducir una nueva etapa reactiva en la
que se favorezca la reaccion water-gas shift introduciendo agua en exceso. A través
de esta reaccion se reduce el contenido de CO a costa de transformarlo en CO2 e Ha.
El problema derivado de esta etapa es que se incrementa la proporcion de COz en el
gas de sintesis, por lo que sera necesaria una etapa posterior que permita eliminar
selectivamente este compuesto. La otra alternativa consiste en introducir
directamente Hz al gas de sintesis. El inconveniente de esta alternativa es la fuente
de Ho. La electrdlisis del agua es una de las opciones mas atractivas ya que se puede
regular el flujo de Ho generado para ajustarse a la demanda de la planta. El problema
es el alto consumo energético de esta operacion, lo que incrementaria el impacto
ambiental y los costes de operacion

El dltimo inconveniente asociado al uso de carbén es el alto contenido de
impurezas que se generan durante la gasificacion. Entre los mas destacados se
encuentran los compuestos de azufre, debido a su alto impacto medioambiental y
elevada toxicidad sobre los catalizadores. Tras la gasificacion, este azufre se
encuentra mayoritariamente en forma de H2S y mercaptanos, aunque también se
presenta en forma de sulfuro de carbonilo (COS) y 6xido de azufre (SO y SO») [8].
Dada su elevada toxicidad sobre los catalizadores de Cu/Zn0O/Al>03 su eliminacion
es importante para la economia del proceso. Habitualmente, el CO2 y los compuestos
de azufre se retiran conjuntamente en una etapa previa a la de sintesis de metanol.
Los procesos mas utilizados son el Rectisol el Selexol y el MDEA [19], en los cuales
la eliminacion se lleva a cabo por proceso de absorcion.

Tras el acondicionamiento del gas de sintesis, el gas ya puede pasar a la etapa
de sintesis de metanol. El proceso es similar al que tiene lugar en las plantas que
utilizan metano, pues las reacciones (2.6, 2.7 y 2.4) y el tipo de catalizador
empleados son los mismo para ambos procesos.

La ultima etapa consiste de nuevo en depurar y purificar el metanol de salida de la
etapa reactiva con el uso de torres de destilacion. En la Figura 2.9. Diagrama de
bloques de una planta de produccion de metanol a partir de carbon se puede
observar la secuencia de procesos necesaria en las plantas de metanol a partir de
carbon.
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Figura 2.9. Diagrama de bloques de una planta de produccién de metanol a partir de carbon (extraida de [15]).

2.2.3. Metanol por hidrogenacion catalitica de CO2

Este proceso se presenta como una alternativa para revalorizar el COa2
producido en aplicaciones industriales. A través de la hidrogenacion del CO2 se
puede obtener metanol segln la Reaccion 2.7, la cual presenta una entalpia de
reaccion de - 49.2 kJmol-1. La desventaja de este proceso se encuentra en la propia
molécula de CO2, la cual es muy estable y poco reactiva (AG° = - 400 kJmol?) [8].

CO, + 3H, & CH;OH + H,0 Reaccion 2.7

Utilizar esta molécula como reactivo lleva asociado un mayor consumo
energético para optimizar el proceso de sintesis y la necesidad de catalizadores mas
estables y activos que permitan reducir la energia de activacion de la reaccion. Sin
embargo, el proceso también presenta numerosas ventajas derivadas de la molécula
de CO2. En primer lugar, es una molécula no inflamable, no téxica y no corrosiva, por
lo que su manejo es seguro y es facilmente transportable en fase liquida en
condiciones de presion y temperatura moderadas. Por otro lado, al obtenerse como
subproducto de otras operaciones industriales, es barato y abundante, y muchas de
las industrias ya cuentan con sistemas de captacion de CO2, por lo que su
implantacion no seria muy costosa para algunas de ellas [8].
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Para poder abordar este proceso es necesaria ademas una fuente de H». El
valor medioambiental de este sistema estara muy ligado a dicha fuente. Actualmente
la principal via para obtener Haz sigue siendo el reformado al vapor de hidrocarburos,
principalmente de metano (Reaccion 2.1), lo que puede poner en duda la
sostenibilidad del proceso, al no ser una fuente renovable y generar emisiones
carbonosas a la atmosfera. Por tanto, gran parte de los esfuerzos a dia de hoy se
centran en encontrar una fuente de Ha renovable, autonoma y eficiente que permita
asegurar la sostenibilidad del proceso.

Una de las alternativas mas estudiadas para la produccién de Hz es la
hidrolisis del agua. El agua es un recurso mas o menos ilimitado, y no se generan
residuos derivados del proceso. Su principal desventaja es el alto consumo
energético. Si la fuente de energia procede de fuentes renovables, como la
fotovoltaica, la edlica o la hidraulica, la sostenibilidad del proceso esta asegurada. El
problema de estas fuentes de electricidad es su dependencia hacia ciertas
condiciones climaticas, asi, la fotovoltaica sera mas rentable en verano, la edlica en
primavera y otono, y la hidraulica en otono e invierno. De ello deriva la pérdida de
autonomia sobre la produccion dado que estara sujeta a la cantidad de electricidad
que pueda recaudarse de estas fuentes.

Otra fuente renovable es obtener el Hz a partir de biomasa. El proceso de
obtencion seria similar al llevado a cabo en las plantas de produccion de metanol a
partir de carbon. Inicialmente la biomasa es sometida a gasificacion, seguida de a
una etapa de eliminacion de impurezas y posteriormente se favorece la reaccion
WGS para aumentar la proporcion de Hz y reducir la de CO hasta concentraciones
muy por debajo de los requeridos en la sintesis de metanol [17]. Como consecuencia,
la mayor parte del carbono derivado de la gasificacion pasa a encontrarse como CO».
Hidrégeno y didxido de carbono son separados en una etapa posterior, con lo que ya
se dispondria de Hz derivado de una fuente renovable. El problema es que el proceso
también genera CO2, lo que haria perder la funcion como sumidero de GEI que tiene
el proceso de hidrogenacién de catalitica de CO-.

Actualmente existen distintas lineas de investigacion que utilizan
microorganismos como sistemas productores de Ho. Ciertas bacterias, en
condiciones anoxicas, llevan a cabo digestiones anaerobias capaces de transformar
residuos organicos en biogas (CHs y CO2). Durante este proceso metabdlico, se
genera H2 que es rapidamente consumido por bacterias metanogénicas o
hidrogenotroficas para transformarlo en CHa. El objetivo de algunas investigaciones
consiste en reducir la actividad de estos Ultimos microorganismos, limitando la
conversion de Hz en CHa. [20]. Otras lineas de investigacion se centran en microalgas
que, bajo ciertas condiciones, son capaces de producir H2 durante sus procesos
fotosintéticos [21]. Esto se debe a que, en condiciones anaerobias y en oscuridad,
ciertas algas son capaces de producir la enzima hidrogenasa. Cuando esta enzima
es expuesta a la luz, y en ausencia de oxigeno, es capaz de canalizar la produccion
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de protones, derivados de la biofotdlisis de agua, a hidrogeno gaseoso segun se
muestra en la Reaccion 14.

2H,0 > 4H*+4e +0, Reaccion 2.14

El principal inconveniente de este proceso es que las hidrogenasas no son tolerantes
a la presencia de oxigeno, por lo que son inactivadas tras periodo cortos de reaccion.
La solucion es acoplar los procesos fotosintéticos (Reaccion 2.15), productores de
carbohidratos, con la fase biofotolitica productora de Hz (Reaccion 2.16).

6 CO, + 6 H,0 - C¢zH;,0, + 60, Reaccion 2.15

CeH,,06 + 6 H,0 > 12 H, + 6 CO, Reaccion 2.16

Ambos procesos deben aislarse temporalmente, pues la primera reaccion es
productora de O2, lo que inhibiria la segunda [21]. El problema de estos sistemas
biologicos es el bajo rendimiento debido a la lenta velocidad de los procesos
metabdlicos. Las lineas de investigacion actuales se centran en la ingenieria genética
para aumentar las velocidades y hacer a los organismos mas tolerantes a
compuestos inhibitorios.

2.3. Aplicaciones

El metanol es el alcohol mas producido mundialmente, seguido de cerca por
el etanol. En 2016 la produccion de metanol alcanz6 los 92 - 106 t anuales (116.2-106
m3 anuales) [8] mientras que la produccion de etanol alcanz6 los 79.4 t anuales
(98.4-106 gal) [22]. Gran parte del interés que tienen estos dos alcoholes reside en
su uso como combustibles en motores de combustion interna. Las mezclas metanol
- gasolina y etanol - gasolina son aptas para su uso en dichos motores sin la
necesidad de generar grandes modificaciones. Aunque estas no son sus uUnicas
aplicaciones, el acusado aumento que ha tenido su produccion se debe, en parte, a
SuU uso como co - combustibles. En el ano 2008, el uso de metanol distando a
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mezclas con gasolina se situaba en 3 091 t anuales mientras que en el 2013 su
consumo alcanzé los 9 224 t anuales. Esto implica un aumento de casi el 300 % solo
en 5 anos. Entre los productos derivados del metanol, la demanda de olefinas y de
propileno ha sido la de mayor crecimiento. Desde el ano 2011 hasta el ano 2016 la
demanda de estos compuestos ha aumentado desde el 11 % hasta el 22 % [15].
Son, sin lugar a dudas, los productos derivados del metanol que mayor crecimiento
han experimentado en los Ultimos anos.

El resto de aplicaciones, como la produccion de formaldehido, acido acético o metil
terc - butil éter, entre otros, también experimentaron un aumento, pero en ningin
caso se alcanzo el grado de incremento de las aplicaciones anteriores (ver Figura
2.10. Demanda de metanol segun sus aplicaciones en el ano 2011 (a la izquierda)
y en el ano 2016 (a la derecha)). Un actor muy importante en este escenario es el
continente asiatico, que en el ano 2016 demandd aproximadamente el 70 % de la
produccion mundial de metanol. En concreto, China es el pais que mas ha
aumentado su demanda, con un incremento de 80 % en tan solo 5 anos, desde el
2011 hasta el 2016 [15].

D MT/Others DMT/Qthers

% %
MTO/MTP G%
Chloromethanes

Solvents 4%
Formaldehyde
25%
1%
Methylamlnes_/&
4%
Dimethyd__— Chloromethanes ‘—1 AcetIE/ACId
Ether 11% 1% o
ACE“CUACid Methylamines /
Gasoline/Fuel 4 10% 3% | MTBE,/TAME 7%

11% Methyl D% ~— Dimethyl Methyl
Metha;rylate MTB%T{'ME Ether 8% Gasulig;{Ftlel Methacrylate 1%
i

Solvents 5%
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32%
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Figura 2.10. Demanda de metanol segun sus aplicaciones en el ano 2011 (a la izquierda) y en el ano 2016 (a
la derecha) (copiado de [15]). Las siglas MTBE, TAME, MTO, MTP y DMT derivan de los nombres en inglés de
metil terc - butil éter (methyl tert — butyl ether), terc - amil metil éter (tertiary — amyl methyl ether), metanol
para olefinas (methanol to olefins), metanol para propileno (Methanol to propylene) y tereftalato de dimetilo

(dimethyl terephthalate), respectivamente.

2.3.1. Metanol como reactivo de la industria quimica

Pese al marcado aumento que ha experimentado el metanol como co -
combustible en motores de combustion interna, a dia de hoy, la demanda principal
del metanol se centra en su uso como materia prima para otras muchas industrias
quimicas como se ilustra en la Figura 2.10. Demanda de metanol segun sus
aplicaciones en el ano 2011 (a la izquierda) y en el ano 2016 (a la derecha). El
metanol no constituye un producto finalista, sino que es el reactivo principal de
muchas otras industrias. Entre las pocas aplicaciones como producto final se
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encuentras la de disolvente industrial y la de co - combustible. Para el resto de
aplicaciones, el metanol constituye uno de los reactivos de proceso.

2.2.3. Metanol como combustible para motores de combustion interna

Las caracteristicas termodinamicas, fisicas y quimicas del metanol lo
convierten en un buen sustituto de los combustibles convencionales en motores de
combustion interna (Cl), pudiendo ser ademas un sustituto respetuoso con el medio
ambiente. Desde hace varios anos la normativa medioambiental de muchos paises
incentiva el desarrollo e implementacion de nuevos sistemas energéticos que vayan
en la direccion de minimizar el impacto medioambiental de la actividad
antropogénica. Ante esta situacion, el metanol se presenta como un magnifico
intermediario para la transicion desde el coche de combustion (con diésel o gasolina)
al coche eléctrico. EI metanol es considerado un combustible mas eficiente y
sostenible dado que durante su combustion en los motores de Cl las emisiones de
gases de efecto invernadero son menores y, si la materia prima para producir el
metanol es renovable, el beneficio medioambiental se ve incrementado [23]. En la
Tabla 2.3. Propiedades del metanol, gasolina y diésel como combustibles se
muestran una comparativa entre sus propiedades mas relevantes para operar como
combustibles.

Tabla 2.3. Propiedades del metanol, gasolina y diésel como combustibles (copiado de [23]).

CARECTERISTICA DEL COMBUSTIBLE METANOL GASOLINA DIESEL
Férmula molecular CHsOH Cs-12 C10-26
Peso molecular / gmol? 32 95-120 180 - 200
Contenido de oxigeno / % m/m 50% 0 0
Ratio estequiométrico aire/combustible 6.45 14.6 14.5
Poder calorifico inferior / MJkg1 19.66 44.5 42.5
Poder calorifico superior / MJ-kg1 22.3 46.6 45.8
Temperatura de fusion / °C -98 -57 -1~(-4)
Temperatura de ebullicién / °C 64.8 30-220 175 - 360
Punto de flash / °C 11 -45 55
Temperatura de auto - ignicion / °C 465 228-470 220 -260
Numero de octanos alcanzado 108.7 80-98

Ndmero de octanos en el motor 88.6 81-84

Ndmero de cetanos 3 0-10 40 - 55
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Limites de inflamabilidad (vol) 6.7 - 36 1.47-7.6 1.85 - 8.2

Calor sensible (20 °C) / kJkg1K1 2.55 2.3 1.9
Calor latente / kJ-kg1 1109 310 270
Viscosidad (20 °C) / cP 0.6 0.29 3.9

Son numerosos los beneficios que puede aportar el metanol como
combustible al parque automovilistico actual. Probablemente, la ventaja técnica mas
relevante es que la relacion de compresion aumenta significativamente con respecto
a los motores de gasolina. La relacion de compresion es una medida de la eficiencia
energética, es decir, de la cantidad de energia termoquimica que un motor es capaz
de transformar en energia mecanica. Se define como el ratio entre el volumen que
ocupa la mezcla aire - combustible (aire solo en los motores diésel, dado que el
diésel se inyecta posteriormente), situacion que se define en Punto Muerto Inferior
(PMI) de un motor, y el volumen que se genera tras la detonacion de la mezcla aire
- combustible, situacion definida como Punto Muerto Superior (PMS) (ver Figura
2.11. Ciclo de Otto en cuatro tiempos). Estas dos situaciones suponen las posiciones
extremas en las que puede encontrarse el piston durante el ciclo termodinamico, y
en general, cuanto mayor sea el recorrido del piston, mayor sera la energia mecanica
que puede transmitirse a los ejes de las ruedas. Por tanto, el metanol aporta una
mejora de la eficiencia energética frente a los motores de gasolina.

Ademas, el octanaje del metanol es de 109, lo que implica un indice antidetonante
mayor que para las gasolinas de mayor calidad, que se sitla en torno a 98. El
octanaje hace referencia a la cantidad de presion que puede aplicarse a un
combustible hasta alcanzar su punto de autodetonacion. Esta caracteristica esta
intimamente ligada con la relacion de compresion, pues, cuanto mas pueda
comprimirse la mezcla aire - combustible dentro del cilindro, menor sera el PMI, y
por tanto, mayor sera la diferencia entre los volimenes extremos [24].

PMI
== Admision == Compresion == Explosion Escape

Figura 2.11. Ciclo de Otto en cuatro tiempos (extraida de [25]).
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Otra ventaja que presenta el metanol es que las necesidades de aire se
reducen. El metanol necesita 6.45 litros de aire para quemar un litro de metanol,
mientras que para quemar un litro de gasolina se necesitan 14.6 litros de aire y para
un litro de gasodleo 14.5 litros de aire. Esto es debido a que el metanol ya presenta
oxigeno en su estructura, por lo que se necesita menos 02 para oxidarlo
completamente a CO2. Esto permite reducir el aire puesto en juego en cada piston,
con lo que se consigue disminuir el volumen del PMI, y aumentar asi la potencia
generada [23].

Cabe destacar como principal desventaja del metanol frente a los
combustibles tradicionales su baja densidad energética por unidad de volumen. La
densidad energética del metanol es menos de la mitad que para el mismo volumen
de gasolina. Este hecho ha incentivado desarrollar combustibles con diferentes
proporciones de metanol en su composicion. Las mezclas mas estudiadas son las de
Metanol - Gasolina, Metanol - Diésel, Metanol - Biodiésel, Metanol - Etanol -
Gasolina, Metanol - Etanol - Diésel, Metanol - Diésel - Isopropanol , Metanol -
Diésel - Dodecanol y Metanol - Gasolina - n-Butanol [15].

2.3.3. Metanol como almacén quimico de hidrégeno

Uno de los principales inconvenientes que presenta el hidrogeno es su
almacenamiento y transporte. Estos problemas derivan de las caracteristicas fisicas
y quimicas del hidrégeno; es un compuesto altamente inflamable, con un amplio
rango de limites de inflamabilidad y tiene ademas una temperatura de autoignicion
relativamente baja (580°C). Es un gas muy dificil de licuar (-253 °C) por lo que ha de
ser transportado en fase gas. La densidad del gas es notablemente mas baja que la
de la fase liquida, por lo que se necesitarian grandes depodsitos para transportar
cantidades relativamente pequenas de Hz [26]. Esto hace del hidrégeno un
combustible dificil de manejar, y que puede desincentivar su aplicaciéon en el marco
energético actual. EI metanol se presenta como una molécula que permite
transportar y almacenar el hidrogeno de una forma mucho mas segura y eficiente.
Una vez transportado el metanol es necesario hacerlo reaccionar para poder extraer
el Ho contenido en su estructura.

Uno de estos procesos consiste en la descomposicion del metanol (Reaccion
2.17). Se basa en aplicar la reaccion inversa de sintesis de metanol (Reaccion 2.6)
[8].

CH;0H & 2H, +CO Reaccion 2.17
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Las desventajas principales de este proceso son que, por un lado, se produce
CO, molécula con alto impacto medioambiental y toxica, la cual no puede ser
expulsada directamente a la atmésfera. Por otro lado, la reaccion es endotérmica
(AH, = 90.8 kJ mol?l), lo que implica consumir energia para recuperar el Hz
transformado en metanol.

Otro sistema que se plantea como método de recuperacion de Hz es el
reformado al vapor del metanol (Reaccion 2.18). Este proceso se ha implementado
mucho mas que en el anterior gracias a su mayor eficiencia energética y al menor
impacto de sus emisiones.

CH;0H + H,0 < 3H, + CO, Reaccion 2.18

Siendo la reaccion anterior es la suma de las Reacciones 2.17 y 2.4 [8].

CH;0H < 2H, + CO AH; = + 90.8 kJmol1 Reaccion 2.17
CO+ H,0 & CO, +H, AH; =-41.6 kJmol? Reaccion 2.4
CH;0H + H,0 < 3H, + CO, AH; = - 49.2 kJmol* Reaccion 2.18

Gracias al acoplamiento térmico que se produce entra la reaccion de
descomposicion del metanol (Reaccion 2.17) y la reaccion water - gas shift
(Reaccion 2.4), se consigue mejorar la eficiencia energética. Con respecto al anterior,
este proceso sustituye las emisiones de CO por CO2, gas de efecto invernadero, pero
de efecto radiativo notablemente inferior al CO, ademas de que permite generar mas
hidrégeno con el mismo metanol.

Pese a la notable mejora que supone descomponer el metanol en presencia
de agua, el proceso en su conjunto sigue siendo endotérmico, lo que se traduce en
consumo energético. Una solucion a este problema es combinar la reaccion anterior
con reacciones de oxidacion parcial del metanol. Las combustiones, parciales o
completas, son siempre reacciones exotérmicas, por lo que combinar las reacciones
de reformado al vapor con oxidaciones parciales es siempre una alternativa a
considerar. La oxidacion parcial del metanol se corresponde con la Reaccion 2.19.

CH;0H+1/,0, & 2H,+CO, Reaccién 2.19
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la cual presenta un calor de reaccion de 192.3 kJ/mol [8]. Combinando el reformado
al vapor del metanol con su oxidacion parcial se obtiene la Reaccion 2.20.

3CH3;0H + 3H,0 < 9H, + 3CO, AH;=-49.2 kJmol1  Reaccion 2.18

CH;0H + 1/2 0, & 2H, +CO, AH; =+ 192.3 kJmol1 Reaccion 2.19

4CH30H + 3H,0 + 1/2 0, & 11H, + 4CO, AH, = - 44 kJmol1 Reaccion 2.20

Gracias a este acoplamiento el proceso es ahora exotérmico del cual, e incluso se
puede recuperar energia térmica para otras aplicaciones.

Ademas de estas alternativas, existe un enfoque totalmente distinto para
aprovechar el Ho almacenado en el metanol que consiste en su electrélisis. La
electrdlisis del agua es el método que permite producir el hidrégeno de mayor pureza
(95.5 - 97.2) % mol. El problema de este proceso es que requiere mucha energia,
entorno a 285 kJ por mol de agua disociado. Las mezclas de metanol - agua reducen
enormemente el potencial eléctrico desde 1.23 V para el agua pura, hasta 0.03 V
para dichas mezclas. La reaccion es la misma que en el caso del reformado al vapor
del metanol, pero en este caso el tipo de energia empleada es muy distinta. En el
reformado al vapor se utiliza energia térmica, mientras que en una electroélisis se
emplea corriente eléctrica. Las reacciones en anodo y catodo son, respectivamente
las Reacciones 2.21y 2.22.

CH;0H + H,0 & CO, + 6H* + 6e~ Reaccion 2.21

6H* + 6e~ & 3 H, Reaccion 2.22

En el anodo se produce la oxidacion, dando como resultado la formacion de un mol
de CO2, 6 mol de protones y 6 de electrones. Debido a la diferencia de potencial, los
protones se ven atraidos hacia en catodo, mientras que los electrones viajan por el
circuito eléctrico hasta llegar al catodo (ver Figura 2.12. Electrolisis de mezclas
metanol - agua), donde se encuentra con los protones para formar 3 moles de
hidrogeno molecular.
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Anode

CH30H + H,0 — CO, + 6H" + 6¢

I T Y

Cathode

6H" + 6e” — 3H,

Figura 2.12. Electrolisis de mezclas metanol - agua (extraida de [8]).

Una de las grandes ventajas de este sistema es que es facil de iniciar y parar la
reaccion, suministrando o cortando la entrada de corriente eléctrica al sistema [8].

2.3.4. Metanol en pilas de combustible

Las pilas combustibles son dispositivos electroquimicos que, a través de la
entrada constante de un combustible y un agente oxidante, son capaces de generar
energia eléctrica gracias a la aplicacion de reacciones de oxidacion - reduccion
(REDOX). El principio de funcionamiento de estos sistemas es el mismo que en una
electrdlisis, pero a la inversa. La electrélisis consume energia eléctrica mientras que
las pilas de combustible producen electricidad.

Las pilas de combustible mas estudiadas utilizan H2 como combustible y
oxigeno como agente oxidante. Dada la peligrosidad y dificultad de manejar Hz
actualmente también se esta evaluando el potencial del metanol como combustible
para esta aplicacion, siendo el 02 también el agente oxidante para este proceso. Para
el caso del metanol, la reaccion global se corresponderia con la Reaccion 2.23.

CH;0H +3/, 0, © €O, +2H,0 Reaccién 2.23

Al igual que en la electrdlisis, el metanol diluido en agua se pone en contacto con el
anodo. La reaccion que tiene lugar en el anodo es exactamente igual a la ocurre en
el anodo de las celdas electrolitica (Reaccion 2.21), mientras que, en el catodo,
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debido a la presencia de oxigeno, se produce la oxidacion de los protones y
electrones a agua segun la Reaccion 2.24:

CH;0H + H,0 & CO, + 6H* + 6e~ Reaccion 2.21

6H* + 6e” +3/,0, & 3H,0 Reaccion 2.24

El viaje de los electrones desde el catodo hasta el anodo es el responsable de la
produccion de energia eléctrica. Tanto la reaccion llevada a cabo en el anodo como
la reaccion en el catodo liberan calor, que también puede aprovecharse para
aumentar el potencial energético de este sistema [27]. En la Figura 2.13. Pila de
combustible de metanol se esquematiza este una pila de combustible que trabaja
con metanol.

CHyOH +H,0 1.50,+6e +6H"
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Figura 2.13. Pila de combustible de metanol (extraida de [27]).
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3. ESTADO DEL ARTE SOBRE LA SINTESIS DE METANOL
A PARTIR DE BIOMASA

3.1. La biomasa

Segun la Real Academia de la lengua Espanola, biomasa es toda aquella
“materia organica originada por un proceso bioldgico, espontaneo o provocado,
utilizable como fuente de energia” [28]. Las plantas, o seres fotoautétrofos, son los
organismos responsables de la generacion de toda la materia organica viva,
constituyendo por tanto el eslabén primario de la cadena trofica. Estos organismos
son capaces de generar materia organica a partir de materia inorganica a través de
un proceso anabdlico denominado fotosintesis. Durante este proceso, las plantas
son capaces de utilizar la energia solar para transformar el CO2 atmosférico y el agua
de los suelos en la materia organica que constituye su tejido celular a través de la
Reaccion 2.15, que esta compuesto mayoritariamente por azucares como la glucosa
(CeH1208).

6 CO, + 6 H,0 > CgHy,0, + 60, Reaccion 2.15

Dado el proceso de sintesis de la biomasa, se entiende que su uso como
combustible deriva en una generacion nula (o proxima a O) de gases de efecto
invernadero (GEIl). De acuerdo con lo descrito en [29], en base al origen de la
biomasa, se definen distintos tipos de biocombustibles. Los primeros en aparecer
son los biocombustibles de primera generacion, lo cuales se obtienen de la
explotacion de tierras de cultivo. Son, en general, productos con un alto contenido
en azucares, como la remolacha azucarera, el grano de trigo o las semillas de girasol,
y con una composicion mas o menos homogénea. Debido a su origen, se ha generado
un extenso debate en torno al uso de cultivos aptos para el consumo como fuente
de energia, lo que puede derivar en una escasez de productos alimentarios, con la
consecuente especulacion que podria producirse en los precios de estos productos
de primera necesidad [30].

En un intento de solventar este problema, aparecen los biocombustibles de
segunda generacion, los cuales no se producen con productos agroalimentarios, si
no de desechos organicos. Estos desechos pueden tener origenes muy diversos,
clasificandose normalmente como residuos agricolas (paja de trigo, bagazo de cana
de azlcar, etc.), maderas duras (alamos, chopos, etc.), maderas blandas (pino,

Universidad de Valladolid 39 29/06/2021



abeto, etc.), residuos celulésicos (residuos de papel, residuos de la industria
maderera o papelera, etc.), biomasa herbacea (alfalfa, alpiste, etc.) y residuos sélidos
urbanos. La principal desventaja de estas materias primas es su heterogeneidad, lo
que se traduce en la necesidad de implementar mayor tecnologia. Actualmente, es
en este Ultimo tipo de biocombustibles, los de segunda generacion, los que mas
desarrollo estan experimentando. Desde la Union Europea hasta la Junta de Castilla
y Ledn se esta impulsando la creacion de leyes que incentiven y promuevan el uso
de estos residuos organicos como fuentes alternativas de energia [31] .

Otras investigaciones estan experimentando con la posibilidad de modificar
genéticamente ciertos cultivos para hacerlos mas aptos para su futuro uso como
biocombustibles, encontrandose aqui los biocombustibles de tercera y cuarta
generacion. Los de tercera generacion utilizan la modificacion genética para acelerar
el crecimiento de los cultivos y hacerlos mas pobres en compuestos especialmente
dificiles de tratar, como la lignina. Destacan las modificaciones llevadas a cabo sobre
algas y microalgas, las cuales tienen un gran potencial como materias primas para
la sintesis de aceites y biodiésel. Por altimo, los biocombustibles de cuarta
generacion utilizan la modificacion genética para invertir el CO2 captado por la
actividad fotosintética directamente en la sintesis del biocombustible. Esta ingenieria
metabdlica se encuentra aln en fase experimental, aunque se encuentra
relativamente evolucionada en los procesos que sintetizan etanol.

De media, solo en el territorio de la comunidad autonoma de Castilla y Ledn,
se recogen anualmente 7 millones de toneladas de residuos forestales y 5 347
millones de toneladas de residuos agricolas [4]. Ante esta situacion, queda claro el
potencial que los biocombustibles de segunda generacion tienen en la region de
Castillay Leon, y la necesidad de desarrollar nuevas tecnologias capaces de explotar
todo este potencial quimico y energético.

3.1.1. Caracterizacion de la biomasa

El punto de partida para revalorizar la biomasa y utilizarla como fuente
energética y quimica pasa por caracterizar su composicion. Gran parte de la biomasa
utilizable para la produccion de biocombustibles de segunda generacion es
lignoceluldsica. Se caracteriza por estar compuesta mayoritariamente por celulosa,
hemicelulosa y lignina, y sus proporciones varian en base a la especie vegetal y a la
zona de la planta estudiada.

La celulosa es el componente principal del material lignocelulésico,
constituyendo entre el (35 - 55) % de su masa total. Es un homopolimero construido
por la unién de unidades monoméricas de D-glucopiranosa a través de enlaces
glucosidicos B (1-2>4), como se muestra en la Figura 3.14. Estructura molecular de
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la _celulosa, y se presenta en el material lignocelulésico con un alto grado de
polimerizacion, pudiendo alcanzar las 15 000 unidades sin ramificar. Este tipo de
enlace le confiere una gran resistencia a la hidrélisis, motivo por el cual la celulosa
tiene una funcion predominantemente estructural en la pared celular, confiriéndola
firmeza y rigidez.

OH OH
H O H H O H
H H
OH H OH H é
o] 0/
H OH H OH

Figura 3.14. Estructura molecular de la celulosa.

La hemicelulosa supone la fraccion azucarada restante de la pared celular.
Es un heteropolimero, con organizacion ramificada y con un grado de polimerizacion
muy inferior al de la celulosa, que varia entre las 70 y 200 unidades. Estas unidades
monomeéricas pueden clasificarse en hexosas (glucosa, manosa, galactosa, etc.),
pentosas (xilosa y arabinosa), acidos urénicos y grupos acetilo. La cantidad de cada
uno de estos componentes varia dependiendo del material lignocelulésico, y en
funcion de la unidad mayoritaria, se pueden establecer distintos tipos de
hemicelulosas, como se muestra por ejemplo en la Figura 3.15. Estructura del xilano,
un tipo de hemicelulosa rica en xilosa. La hemicelulosa supone entre el (20 - 30) %
de la masa total del material vegetal y su funcion principal es la de conectar la
fraccion celuldsica con la lignina.

00C
H,CO 0
HO H:C.__O
o oY
0 o]
AL Hwo% HO 01’
0 0 o]
OH © n
0
0 OH
H4CO
~ "o OH
HO

Figura 3.15. Estructura del xilano, un tipo de hemicelulosa rica en xilosa.

La lignina, representada en la Figura 3.16. Estructura de la lignina, esta
compuesta principalmente por tres unidades: el p-hidroxifenilo, el guayacilo y el
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siringilo, los cuales derivan de los alcoholes p-cumarilico, coniferilico y sinapilico,
respectivamente. Las proporciones de estas unidades varian en funcion del tipo de
la especie, asi, por ejemplo, las maderas duras son ricas en siringilo y guayacilo,
mientras que las blandas lo son solo en guayacilo. La lignina tiene por funcién
proveer resistencia y proteccion contra la degradacion quimica y bioloégica a la pared

celular.

HO

Figura 3.16. Estructura de la lignina.

A continuacion, en la Tabla 3.4. Composicion de diferentes materiales
lignoceluldsicos, copiada de [29], se muestran las proporciones que estas fracciones
representan en distintos tipos de residuos utilizables como materia prima para
biocombustibles de segunda generacion:

Tabla 3.4. Composicion de diferentes materiales lignocelulésicos (copiada de [29]).

MATERIA PRIMA  CELULOSA  XILANO ARABINANO GALACTANO MANANO LIGNINA

MADERAS

BLANDAS

Picea 49.9 53 1.7 2.3 12.3 28.7
Pino 41.9 5.5 1.7 2.9 11.7 28.6
MADERAS

DURAS

Sauce 43 14.9 1.2 2 3.2 26.6
Chopo 435 15.5 1.5 2.3 2.5 26.2
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Abedul 49.9 18.5 - - 1.2 22.8
OTROS:

Paja de trigo 40.7 23.7 1.3 2.6 - 17
Paja de cebada 33.1 20.2 3.8 0.9 - 16.1
Bagazo de maiz 37.2 21.1 1.7 1.2 - 26
Ramoén de olivo 40.1 18.4 - 0.3 0.9 21.7
Residuos de 25 11.1 4.7 * 16.6
canamo

Residuos 37.5- 21.9-
urbanos 43.9 50-5.8 i i i 29.1

* El dato representa los azlicares arabinosa, galactano y manosa en conjunto

Por ultimo, es importante mencionar la presencia de otras fracciones, que,
aunque son minoritarias, influyen en la composicién final de la biomasa. Los
extractivos constituyen un grupo heterogéneo, relacionado con el color, olor y
resistencia frente a ataques microbianos e incluyen grasas, ceras, alcaloides,
proteinas, resinas, etc. [29]. Las proteinas son las principales responsables de la
presencia de nitrogeno y azufre en la composicion del material lignocelulésico y se
encuentran en muy baja proporcion, no superando normalmente el 5 % de la masa
total [32]. Las cenizas representan el conjunto de compuesto inorganicos, tales como
sales 0 metales pesados, y representan menos del 1 % de la composicion total. Y el
altimo grupo a considerar son las pectinas, relacionadas con la porosidad de la pared
celular y compuestas principalmente por polisacaridos.

3.1.2. Pretratamiento de la biomasa

El pretratamiento del residuo lignocelulésico consiste habitualmente en su
molienda y secado. La molienda es un proceso mecanico, que consiste en
fragmentar la biomasa en particulas mas pequenas. El tamano de particula
necesario esta condicionado por el tipo de gasificador y las aplicaciones futuras del
gas de sintesis [16]. En general, el tamano de particula se sitla entre los 50 mm y
0.8 mm [17], aunque en general, un tamano de particula mas pequeno aumenta el
area de contacto del residuo lignoceluldsico y el agente de gasificacion, por lo que se
obtienen mejores resultados [33]. El inconveniente es que hay ciertos tipos de
biomasa, como las maderas duras, que son mas dificiles de molery, por tanto, esta
operacion es costosa en términos energéticos. El secado consiste en reducir el
contenido de agua del material lignoceluldsico. EI contenido inicial varia mucho en
funcion de la materia prima, aunque normalmente la humedad final deseada debe
situarse entre el 5y el 10 % m/m [17].
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3.2. Gasificacion

La gasificacion es el conjunto de reacciones quimicas que transforman un
producto sélido carbonoso, y en presencia de un agente de gasificacion, en gas de
sintesis. A este gas de salida se le denomina habitualmente como gas pobre por su
bajo contenido en Ha. El esquema general que defina las reacciones quimicas que
tienen lugar en un gasificador debe involucrar un conjunto muy amplio de reacciones
y procesos termoquimicos. De forma esquematica el proceso de gasificacion se
divide en tres etapas, de acuerdo con lo estudiado en [16], [17]: secado, pirdlisis y
gasificacion, seglin se esquematiza en la Figura 3.17. Esquema de un proceso de
gasificacion.

El secado de la biomasa se produce en las zonas mas frias del gasificador, y
de manera practicamente instantanea. Mediante esta primera etapa el sustrato
pierde el agua que aun pudiese contener después de las etapas de pretratamiento
de la biomasa, utilizando el calor “residual” del resto de etapas del gasificador.

La siguiente etapa que experimenta la biomasa es la pirdlisis. Supone la
descomposicion térmica de la biomasa en presencia de un agente de oxidacion que
se encuentra en bajas concentraciones. Los productos obtenidos se pueden
diferenciar en base al estado de agregacion, presentandose compuestos gaseosos,
liquidos y sélidos. La pirélisis, ademas, esta acompanada de reacciones de craqueo
que también ayudan a la descomposicion del sustrato carbonoso. Durante esta etapa
se inicia ya la formacion de los compuestos que componen el gas de sintesis
(fraccion gaseosa), sin embargo, las fracciones liquidas y sélidas deben seguir
reaccionando para producir mas gas de sintesis.

El Gltimo proceso que experimenta la biomasa es la gasificacion en si misma.
Mediante este proceso se transformar las fracciones liquidas y sélidas de la etapa
pirolitica en la mezcla gaseosa denominada gas de sintesis, ademas de establecerse
numerosas interacciones quimicas entre los productos de todas las etapas

anteriores.
Gases
(CO, CH4, H:O, Ha)
Liquidos Reacciones CO, COy,
Zenfasegas T X
Secado Pirslisis (Alquitrdn, ofl) amessCHREOR

Compuestos Oxig.
(Fenol, acidos)

Solidos Reacciones . CO, CO,,
(Carbon) en fase soida ~ CHs, H20, Hy

Figura 3.17. Esquema de un proceso de gasificacion (tomada de [16]).
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De forma resumida, las reacciones en la etapa de gasificacion son las descritas en
la Tabla 3.5. Reacciones de gasificacion.

Tabla 3.5. Reacciones de gasificacion (adaptada de [16]).

TIPO DE REACCION ESTEQUIOMETRIA N° REACCION
REACCIONES DEL CARBON

REACCION DE BOUDOUARD C+C0, & 2CO Reaccion 2.11
REFORMADO AL VAPOR C+H,0 & CO+H, Reaccion 2.8
HIDROGASIFICACION C+2H, < CH, Reaccién 3.25
OXIDACION PARCIAL C+1/20, < CO Reaccién 2.9
REACCIONES DE OXIDACION

OXIDACION DEL CARBON C+0, - CO, Reaccion 2.10
OXIDACION DEL CO CO+1/20, — CO, Reaccion 3.26
OXIDACION DEL METANO CH,+20, —» 2H,0+CO, Reaccién 2.3
OXIDACION DEL Ho H, +1/20, - H,0 Reaccién 3.27
REACCIONES ENTRE LOS PRODUCTOS

WATER - GAS SHIFT CO+H,0 < CO,+H, Reaccion 2.4
METANIZACION 2CO+2H, & CO,+ CH, Reaccion 3.28
METANIZACION CO+3H, & H,0+ CH, Reaccién 2.12
METANIZACION CO, +4H, & CH,+2H,0 Reaccién 2.29

Las caracteristicas del gas de sintesis varian en funcién de multiples parametros
como el modelo de reactor, las caracteristicas de la biomasa, la temperatura de
operacion y el agente de gasificacion.

3.2.1. Modelos de reactor

Los gasificadores se clasifican segin el método de contacto entre la fase
sélida (biomasa) y gaseosa (agente de gasificacion), las condiciones de operacion 'y
la capacidad del reactor. Los mas implementados en la industria son el de lecho fijo,
el de lecho fluidizado y el de arrastre, aunque recientemente han surgido nuevos
gasificadores que operan en condiciones supercriticas y de plasma [16].
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En los gasificadores de lecho fijo las fases se ponen en contacto segin un
modelo de flujo de piston. En funcion de la direccion de la biomasa se distinguen los
de flujo ascendente, los de flujo descendente (ver Figura 3.18. Gasificadores de
lecho de flujo ascendente (a) y descendente (b)), y los de flujo cruzado y, como
consecuencia de esta configuracion, se generan zonas reactivas en distintas
posiciones.

Biomasa

Biomasa

/“_.-—_F\

Secado

Pirdlisis
Agente Agente
y . -~

Gasificacion Gasificacion
Gasificacion
Agente G
== _ 1 Fm==-=- - as
Gniﬁucidn.l_ - r Pobre
Cenizas i

(a) (b)

Figura 3.18. Gasificadores de lecho fijo ascendente (a) y descendente (b) (extraida de [16]).

Las temperaturas de operacion varian en funcion de la zona reactiva, de
manera que, en la zona de secado, las temperaturas oscilan entre los (400 - 500)
°C, mientras que en la zona de oxidacion alcanzan temperaturas de 1 000 °C. Las
presiones habituales de operacion son de (0.15 - 2.45) MPa y los tiempos de
residencia de sitdan entre (15 - 30) min. Son los gasificadores que mayor tamano
de particula pueden tratar, entre los (2 - 50) mm [17]. Pese a que el 89% de todo el
carbon que se gasifica en el mundo se hace con reactores de lecho fijo [17],
presentan baja eficacia en la transferencia de calor lo cual provoca una distribucion
poco uniforme de la temperatura, la aglomeracion de combustible y un gas a la salida
con elevadas concentraciones de alquitranes [16].

Los gasificadores de lecho fluidizado suponen una mejora con respecto a los
de lecho fijo pues aumentan la transferencia de calor, y permiten obtener una
distribucion mas uniforme de las temperaturas. El material granular que constituye
el lecho es habitualmente el catalizador (dolomita, olivinas, etc.) aunque también
puede ser un material inerte (arena de silice). Constituyen el tipo de gasificador mas
utilizado para el tratamiento de la biomasa, pues consigue disminuir la produccion
de alquitranes con respecto a los anteriores a valores que oscilan entre (1 - 50) g -
Nm-3, valor que habitualmente se promedia a 10 gNm-3 con fines practicos [16].

Los gasificadores de lecho fluidizado se dividen a su vez en dos tipos: de lecho
burbujeante y con recirculacion. En los reactores de lecho burbujeante (ver Figura
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3.19. Gasificadores de lecho fluidizado burbujeante (a) y recirculante (b)) el agente
de gasificacion constituye el medio de fluidizacion y se alimenta en dos etapas: una
por el fondo del gasificador, para mantener el lecho en suspension, y otra en la parte
superior para incrementar la conversion. Las particulas de biomasa se ponen en
contacto con el lecho, previamente calentado, provocando un rapido secado y
posterior pirdlisis. En estos equipos la conversion no es completa debido al mezclado
continuo entre la entrada de biomasa y la biomasa en reaccion, por lo que las
particulas que dejan el reactor estan total o parcialmente gasificadas. Habitualmente
estas particulas parcialmente gasificadas se reutilizan como fuente de calor en el
mismo proceso. Este tipo de gasificadores trabajan a temperaturas de entre (800 -
1 000) °C, y aunque habitualmente operan a presiones atmosféricas, admiten
presiones relativamente altas (hasta 10 bar).

La principal diferencia con los gasificadores de lecho recirculante (Figura
3.19. Gasificadores de lecho fluidizado burbujeante (a) y recirculante (b)) es que,
unido al ciclon, hay sistema de recirculacion. La velocidad de fluidizacion (3.5 - 5.5
m - s'1) es superior a los de lecho de lecho burbujeante (0.5 - 1 m/s), por lo que los
compuestos recirculados se encuentran menos gasificados. Mediante la
recirculacion se consigue aumentar la conversion final de la biomasa, por lo que es
este el reactor que mas se esta estudiando para su implantacion en plantas reales.
La temperatura de operacion varia entre también (800 - 1 000) °C y ambos son
aptos para tratar distintos tipos de biomasa [16].

Gas Gas
pobre

Reactor Ciclén Reactor Ciclén

Biomasa Biomasa

I

Agentede
gasificacion

Cenizas Cenizas

(a) (b)

Figura 3.19. Gasificadores de lecho fluidizado burbujeante (a) y recirculante (b) (copiado de [16]).

El tamano de particula es también muy variable, aunque de media, mas
pequeno que para los gasificadores de lecho fijo. El didametro medio requerido es de
8 mm, aunque estudios recientes demuestran que la eficacia se ve mejorada para
tamanos de particulas mas pequenos, de entre (0.5 - 5) mm. Los tiempo de
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residencia son considerablemente mas pequenos que para los gasificadores de
lecho fijo, oscilando entre los (10 - 100) s [17].

Los gasificadores de arrastre son los mas ampliamente utilizados en la
industria. Trabajan a temperaturas muy altas, préoximas a los (1 400 - 1 500)°Cya
presiones también altas, de entre (20 - 70) bar [16] (2.94 - 3.43 MPa [17]). Gracias
a estas condiciones de presion y temperatura, la formacion de alquitranes se ve
fuertemente reducida, dado que las elevadas temperaturas favorecen las reacciones
de craqueo de estos compuestos. El tamano de particula debe reducirse hasta
diametros inferiores a 80 um [16] y presentan tiempos de residencia notablemente
mas pequenos, de 1 s [17]. El proceso obtiene muy buenos rendimientos en la
conversion del carbon, el coque de petrdleo o de combustibles liquidos muy viscosos
derivados del tratamiento del petréleo en las refinerias, por lo que es ampliamente
utilizado en la industria petroquimica [17].

Sin embargo, a la hora de tratar la biomasa es un proceso poco factible debido
al bajo diametro medio y a la fusion de las cenizas con los productos alcali [16].
Ademas, se debe destacar el alto coste econémico de mantener este tipo de equipos
dadas las altas temperaturas a las que debe de trabajar. El consumo energético en
los quemadores, asi como la corta vida media (2 - 3 anos) de los costosos materiales
refractarios que constituyen el equipo lo convierten en una alternativa poco factible
para el tratamiento de la biomasa [17].

Actualmente se esta investigando la posibilidad de utilizar reactores de
plasma con el objetivo de tratar biomasa. Este tipo de reactores operan a
temperaturas muy elevadas, proximas a los 2 500 - 4 500 °C en la zona de
oxidacién, cuya energia proviene de un arco eléctrico formado por dos electrodos
entre los que fluye un gas inerte. Dada la elevada temperatura de reaccion, son aptos
para tratar cualquier tipo de biomasa y tienen capacidad para convertir los
hidrocarburos mas complejos a moléculas gaseosas sencillas, por lo que la
formacion de alquitranes es practicamente nula. Estos equipos han demostrado ser
viables en el tratamiento de residuos solidos urbanos, teniendo como principal
desventaja que son altamente sensibles a la presencia de compuestos clorados [16].

3.2.2. Influencia del agente de gasificacion

El agente de gasificacion es un gas, o mezcla gaseosa, que permite llevar a
cabo los procesos termoquimicos que tienen lugar en el gasificador. En funcion de
las aplicaciones futuras del gas de sintesis, el agente de gasificacion puede variar,
aunque habitualmente el proceso se lleva a cabo con aire, oxigeno o vapor de agua.
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Dado que el futuro uso de nuestro gas de sintesis es la produccion de
metanol, lo deseable es que el agente de gasificacion entre al proceso con el menor
nimero posible de impurezas. La principal impureza, seglin los agentes de
gasificacidbn antes mencionados, seria el nitrégeno del aire. El nitrégeno es una
molécula muy estable y, por tanto, poco reactiva, que, al presentarse en la misma
fase que el gas de sintesis, su separacion en etapas posteriores es muy dificil y
costosa. Por ello, las gasificaciones que tiene como objetivo producir gas de sintesis
para aplicaciones quimicas suelen hacerse con oxigeno puro (O2) [17]. Para
aplicaciones energéticas, la gasificacion si suele hacerse con aire, puesto que no es
necesario tal grado de pureza.

Las gasificaciones con O2 puro generan procesos térmicamente favorables
(muy exotérmicos) al aumentar la proporcion de las reacciones oxidativas. La relacion
entre el oxigeno y el carbono de la biomasa (02/C) habitualmente es inferior al 30 %
mol, para minimizar las oxidaciones completas y favorecer las oxidaciones parciales
[8]. Experimentos llevados a cabo con distintas relaciones O2/B muestran un
aumento progresivo de la concentracion de CO», asi como una disminucion
progresiva de la proporcion de H2 al aumentar dicho ratio, debido a las reacciones
de oxidacion completa, tanto del C como del Ho. Tal y como se muestra en [34], las
gasificaciones llevadas a cabo en atmoésferas sin oxigeno (02/B = 0) generan
concentraciones de CO2 proximas a 0.1 Nm3kg-1 y de Ho proximas a 0.2 Nm3kg-1,
mientras que para ratios O2/B = 0.34 se obtuvieron concentraciones de CO> del 0.35
Nm3kg-1 y concentraciones de H2 de 0.1 Nm3kg-1, todas ellas expresadas en daf.

El principal problema de este proceso es la baja concentracion de Hz a la
salida del gasificador. Como ya se menciond en el capitulo anterior, la relacion molar
de (C0O2:CO:H2) debe aproximarse a (5:28:63), sin embargo, la relacion H/C en la
biomasa no es lo suficientemente grande como para satisfacer esas proporciones,
aun minimizando al maximo las reacciones de oxidacion. Con el objetivo de aumentar
la concentracion de H> a la salida del gasificador, muchas investigaciones centran
sus esfuerzos en evaluar la influencia de adicionar H20 al proceso, y favorecer con
ello las reacciones de hidrogasificacion, de reformado al vapor y de water-gas shift.

Segln numerosas investigaciones [18], [33], [34] adicionar agua a las
gasificaciones mejora la produccion de Hz. Por un lado, se ha demostrado que
adicionar agua reduce la formacion de alquitranes, hidrocarburos ligeros y carbén, lo
que se justifica gracias al aumento de las reacciones de hidrogasificacion y de
reformado al vapor. En un experimento llevado a cabo en un gasificador de lecho
fluidizado, a 800 °C de temperatura y presiones atmosféricas, la adicion de agua
mostrd una reduccion progresiva en la formacion de alquitranes. El experimento se
llevd a cabo con dos tipos de biomasa, paja de legumbre y serrin de pino. Para la
paja de legumbre, incrementar la relacion S/B (vapor de agua/biomasa) de (0.0 a
0.6) g/g redujo la formacion de alquitranes de 5.5 % m/m (equivalente a 66.6 gNm-
3)a 2.8 % m/m (23.1 gNm-3) y la produccion de carbdén de 7.4 a 4.2 % m/m. Para el
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serrin de pino, operando a la misma relacion S/B, la produccion de alquitranes se
redujo de 3.6 % m/m (48.1 gNm=3) a 1.5 % m/m (14.3 gNm3) y la de carbon de 5.5
a 3.0 % m/m. Segln los autores [18] la reduccion de estos compuestos se debe casi
exclusivamente al aumento de las reacciones de reformado al vapor, que también
mostraron reducir la formacion de CH4, C2Hs y otros gases ligeros. En el caso de la
paja de legumbre la reduccion de CHa fue significativa, reduciéndose desde
aproximadamente un 15 % mol hasta algo menos de 10 % mol, ambos datos en base
seca Yy libre de cenizas (daf). Para el caso del serrin de pino, la reduccion fue algo
menor, desde un 10 % mol en daf hasta aproximadamente el 8 % mol en daf.

Por otro lado, también se observd un claro aumento de la concentracion de
CO2 y una disminucion de la de CO. Esto se justifica por la influencia de la reaccion
water-gas shift, que se ve favorecida al aumentar la concentracion de agua. Para el
mismo experimento y con una relacion S/B de 1.0 g/g, para la paja de legumbre la
relacion Ho/C se incrementd desde algo mas de 0.6 mol/mol hasta algo mas de 1.2
mol/mol, mientras que la relacién CO/CO> se redujo desde 6 mol/mol hasta algo
menos de 3 mol/mol; para el serrin de pino la relacion Hz/C se incrementd desde
algo mas de 0.6 mol/mol hasta 1 mol/mol aproximadamente, y la relacion CO/CO2
disminuyé desde 3 mol/mol hasta 2 mol/mol. La maxima concentracion de Ha
lograda fue de 40.3 % mol para la paja de legumbre y de 36.8 % mol para el serrin
de pino, ambas para un ratio S/B préximo a 0.6 g/g.

3.2.3. Influencia de la temperatura

Puesto que el reactor mas adecuado para gasificar biomasa es el de lecho
fluidizado, el rango de temperaturas de operacion es (750 - 1 000) °C. Un aumento
de la temperatura muestra un claro aumento del rendimiento en la formacién de gas
de sintesis. Esto se debe al incremento de las reacciones piroliticas y de craqueo de
alquitranes y compuesto pesados, asi como un aumento de las reacciones
endotérmicas de reformado al vapor y water-gas shift.

Siguiendo con el experimento mencionado en el apartado anterior [18], para
una relacion S/B de 0.6 g/g, se observo que incrementar la temperatura de 750 °C
a 850 °C, disminuy6 la concentracion de alquitranes de 62.8 a 3.7 g- Nm-3 para la
paja de legumbre, mientras que para el serrin de pino se redujo desde 45.6 a 6.0 g -
Nm-3. Este efecto se explica por el aumento de las reacciones de craqueo y pirdlisis.
Por otra parte, debido a la influencia que la temperatura tiene en las reacciones de
reformado al vapor y de water-gas shift se observé un aumento de la concentracion
de Hz y CO2 a la vez que una disminucion de la proporciéon de CO y del CHa. La
concentracion de CHs disminuyo desde un 15 % mol a 750 °C hasta algo menos del
5 % mol a 850 °C para la paja de legumbre, mientras que para el serrin de pino la
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reduccion fue desde algo menos del 10 % mol a 750 °C a aproximadamente el 5 %
mol a 850 °C. La produccion de H2 aumenté desde 33 % mol aproximadamente a
750 °C hasta un 50.6 % mol y la de CO disminuyé desde un 45 % mol
aproximadamente hasta un en 21.2 % mol para la paja de trigo, mientras que para
el serrin de pino las concentraciones a 750 °C fueron de 29 % mol para el H2 y de 45
% mol para el CO, alcanzandose unas concentraciones finales a 850 °C de 44.0 %
mol y la de CO del 28.2 % mol, respectivamente. Otras investigaciones [33] situan la
temperatura maxima de operacion en 900 °C, temperatura a la cual se sigue
observando un aumento en la concentracion de Ha. En este experimento, a 750 °C
la produccion de H»> fue de 77.49 g - kg1 de biomasa, a 800 °C de 101.78 g/kg de
biomasa, a 850 °C fue de 118.81 g /kg biomasa y a 900 °C de 133.25 g/kg biomasa
(la biomasa eran restos del procesado de la palma de aceite y el catalizador un
compuesto tri-metalico de Ni).

La reaccion water-gas shift es la principal responsable de lograr estas
proporciones de Ho a la salida del gasificador. Sin embargo, su comportamiento no
obedece a la ley de Chatelier pues, aun siendo una reaccion exotérmica, ve
desplazada su conversion de equilibrio hacia los productos al aumentar la
temperatura como se muestra en la Figura 3.20. Efecto de la temperatura en la
constante de equilibrio de la reaccion WGS. Segun [18] esto se debe a que altas
temperaturas permiten pirolizar mas carbon, por lo que se liberan mas compuestos
inorganicos que catalizan la reaccion water-gas shift. Esto hace que la influencia de
la reaccion water-gas shift sea muy dificil de prever dado la heterogeneidad de la
biomasa.
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Figura 3.20. Efecto de la temperatura en la constante de equilibrio de la reaccion WGS (extraida de [18]).
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3.2.4. Influencia del catalizador

Los principales objetivos de un catalizador durante la gasificacion son: reducir
la formacion de alquitranes, mejorar la conversion de la biomasa a gas de sintesis y
promover las reacciones de reformado al vapor y de craqueo. Los catalizadores mas
ampliamente estudiados son la olivina, la limonita y la dolomita. La olivina esta
constituida principalmente por MgoSiOa (forsterita) y FeSiO4 (fayalita), la limonita de
FeO(OH)nH20 y la dolomita de Ca0, MgO y CO», en forma de CaMg(CO3)2 [18], [34].

Estudios comparativos entre estos 3 catalizadores demuestran que el que
mayor conversion y menor formacion de alquitranes genera es la dolomita. La
mayoria de los estudios sitlan la reduccion de alquitranes en torno a 10 g- Nm=3 en
gasificaciones con agua. Segun [18] una gasificacion llevada a 800 °Cy con una S/B
de 0.6 g/g, se obtuvo una concentracion final de alquitranes de 11.2 g- Nm=3 para
la paja de legumbre y de 9.4 g-Nm-3 para el serrin de pino. También fue el catalizador
que mayor produccion de Ha2 logrd, aumentando en un 10 % mol en daf su produccion
con respecto a lechos inerte (arenas) para la paja de legumbre y en un 15 %mol en
daf para el serrin de pino. En cuanto a la formacion de hidrocarburos ligeros, la
produccion de CHs aumento desde concentraciones proximas al 7 % mol para el
lecho inerte hasta concentraciones inferiores al 10 % mol en daf para el lecho de
dolomita. En este sentido, la dolomita muestra es catalizador que peores resultados
reporta, pues tanto la limonita como la olivina consiguieron reducir su produccion
hasta algo mas del 5 % mol y algo menos del 5 % mol, respectivamente.

El atractivo de estos catalizadores es su bajo coste, debido a que todos ellos
son compuestos relativamente abundantes en la corteza terrestre. Sin embargo, no
consiguen la pureza deseada para utilizar el gas de sintesis con aplicaciones
guimicas (<1 g-Nm-=3). Se esta investigando nuevos catalizadores, mas innovadores
y costosos que permitan reducir aidn mas la formacion de alquitranes. Los
compuestos de Ni estan dando buenos resultados. En un estudio realizado con
dolomita y un catalizador tri-metalico de Ni (nano-NiLaFe/y-Al203) se observé una
gran mejora en la conversion asi como en la formacion de alquitranes e Hz [33]. El
experimento se realiz6 en un reactor de lecho de lecho fijo, a 800 °C de temperatura,
presiones atmosféricas y con una relacion S/B de 1.33 g/g. Con la dolomita se
obtuvo una conversion de 1.45 m3 gas/kg biomasa, 7.2 g-Nm-3 de alquitranes y 40.6
% V/V de Hz, mientras que para el catalizador tri-metalico de Ni, la conversion lograda
fue de 2.11 m3 gas/kg biomasa, 0.28 g- Nm- de alquitranes y 53.6 % V/V de Ha.
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3.3. Acondicionamiento y limpieza del gas de sintesis

La composicion del gas de sintesis a la salida del gasificador no es apropiada
para introducirla directamente en el reactor de sintesis de metanol. Por un lado, la
concentracion de Hz, COy CO2 no es la apropiada, ademas de tener un alto contenido
de alquitranes que ensucian y deterioran los equipos y catalizadores aguas debajo
del proceso. Por otro lado, debido a la propia heterogeneidad de la materia prima, se
forman compuestos indeseados tales como productos nitrogenados (NHz, N2, HCN o
NOx), compuestos de azufre (H2S, COS o CS»), haluros de hidrégeno (HCI) y
compuestos metalicos [19].

Las concentraciones admisibles de estos contaminantes varian en funcion de
las aplicaciones del gas de sintesis como se muestra en la Tabla 3.6. Limites
superiores admisibles para el gas de sintesis segun distintas aplicaciones. En
general, la mayoria de estos compuestos son indeseados pues generan corrosion y
deterioro prematuro de los equipos, pero en el caso de que el gas de sintesis tenga
aplicaciones quimicas, su presencia es mas relevante ya que la mayoria de ellos son
toxicos para los catalizadores.

Tabla 3.6. Limites superiores admisibles para el gas de sintesis segtin distintas aplicaciones (copiada de [19]).

Impurezas Impurezas Compuestos

Aplicaciones Alquitranes de azufre  de nitrogeno alcali Haluros
mg - Nm-3 ppmv ppmv ppmv ppmv
Turbina de gas n/a <20 <50 < 0,02 <1
Sintesis de FT <0.1-1° 0.01 0.02 0.01 0.01
Sintesis de metanol <0.1 <1b 0.1° n/a 0.1°

n/a significa no posible
a Unidades en ppmv
b Unidades en mg:Nm-=3

Debido a la presencia de estos contaminantes, seguido a la gasificacion debe
ir un proceso de limpieza y acondicionamiento del gas de sintesis que permita reducir
su concentracion y hacer al gas apto para las distintas aplicaciones. En base a estas
aplicaciones futuras el proceso tiene dos vertientes segin [19]: tecnologia del gas
caliente y tecnologia del gas frio.

La limpieza del gas en frio se considera el enfoque convencional en la limpieza
del gas de sintesis, dado que es un proceso de fiabilidad probada. La principal
caracteristica distintiva es que se realiza a bajas temperaturas, normalmente a
temperatura ambiente o proximas. Debido a los altos costes de operacion es
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adecuado para instalaciones a gran escala debido a la necesidad de tratar los
efluentes de los disolventes generados durante la limpieza del gas. Como la
temperatura a la salida del gasificador es alta, entre (750 - 900) °C, la principal
desventaja es la penalizacion a la eficiencia energética que se paga debido al
enfriamiento del gas de sintesis y el coste adicional que supone el tratamiento o
eliminacion de las corrientes contaminantes. Esta vertiente se utiliza tanto en
procesos “himedos” o “secos”. Los procesos humedos utilizan torres de absorcion,
precipitadores electroestaticos y ciclones, eliminando los contaminantes por proceso
de absorcion y adsorcion, filtracion o combinacion de ambas. Los procesos en seco
son habitualmente mecanicos o fisicos e incluyen ciclones, lechos de adsorcion,
filtros o precipitadores en seco.

La limpieza del gas en caliente utiliza procesos que trabajan a altas
temperaturas (> 300 °C) utilizando catalizadores que permitan transformar, en
condiciones de presion y temperaturas moderadas, los principales contaminantes en
sustancias benignas para el medio ambiente e incluso beneficiosas para el proceso.
La ventaja principal de este proceso es que reduce la pérdida de eficacia energética
de los procesos en frio.

3.3.1. Eliminacion de alquitranes

Los alquitranes son un grupo muy extenso de compuestos organicos que, aguas
abajo del gasificador, condensan sobre los equipos causando problemas de
ensuciamiento y el envenenamiento de los catalizadores. Generalmente se
considera alquitran a toda molécula organica, producto de una gasificacion, con un
peso molecular superior al de una molécula de benceno. Sin embargo existe una
clasificacion mas extensa en base a su estructura quimica y volatilidad [35]:

— Clase I. Alquitranes con 7 o mas anillos de benceno. Los alquitranes
pertenecientes a esta clase se consideran los mas pesado y condensan a
temperaturas altas y en concentraciones muy bajas. Rara vez son detectados en
analisis cromatograficos.

— Clase Il. Abarca todo tipo de hidrocarburos heterociclicos con heteroatomos en
su estructura. Este tipo de alquitranes son altamente solubles y los mas comunes
son el fenol, el crisol y la piridina.

— Clase lll. Incluye compuestos aromaticos ligeros poco solubles en agua. Un
ejemplo de este grupo es el tolueno, el estireno o el xileno. Presentan
volatilidades altas, por lo que dificilmente condensan.

— Clase V. A esta clase pertenecen hidrocarburos poliaromaticos ligeros, con dos o
3 anillos de benceno. A diferencia de los de clase lll, los de clase IV condensan a
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temperaturas moderadas. Incluye compuestos como el naftaleno, el fenantreno
y el antraceno.

— Clase V. Hidrocarburos poliaromaticos de 4 a 6 anillos de benceno. Condensan a
altas temperaturas y bajas concentraciones. Un ejemplo es el fluoroantraceno o
el pireno.

Con el objetivo de mejorar la vida de los equipos, tras la etapa de gasificacion le
sigue una etapa de eliminacion de alquitranes. Tradicionalmente esta etapa se lleva
a cabo con tecnologias de gas en frio por via himeda. El equipo es una torre de
absorcion y el solvente mas habitual es el agua, y en ocasiones, esta tecnologia se
combina con precipitadores electroestaticos para mejorar su eficacia. Debido a la
polaridad del agua, el proceso es especialmente eficaz en la absorcion de alquitranes
ligeros que presenten algun tipo de heteroatomo en su estructura (alquitranes de
clase lll). Sin embargo, no es un buen disolvente para la absorcion de alquitranes no
polares, pesados y poliaromaticos. A todo esto, hay que sumar el dificil y costoso
tratamiento al que debe someterse el agua residual tras su uso como disolvente.

Todo ello ha motivado la investigacion de nuevos solventes que presenten mayor
afinidad por los alquitrane, asi como una mayor capacidad para ser regenerados,
como se indica en la Tabla 3.7. Comparacion de la eficacia de eliminacion de
alquitranes para distintas tecnologias de absorcion en humedo. Los aceites
vegetales han demostrado obtener buenos resultados, segin muestran los
resultados proporcionados por Energy Research Centre of the Netherlands (ECN) a
través de su tecnologia OLGA. La tecnologia OLGA consiste en multiples etapas de
absorcion donde el aceite es el absorbente, el cual es regenerado en una torre de
desorcion con aire caliente. Otros liquidos absorbentes estudiados a escala piloto en
Austria (Gussing Renewable Energy) son los combustibles diésel, aceite para motores
o ésteres metilicos derivados de grasas vegetales [19].

Tabla 3.7. Comparacion de la eficacia de eliminacién de alquitranes para distintas tecnologias de absorcion en
humedo (copiada de [19]).

% de eliminacién de alquitranes

Absorbentes Agua Agua y ESP himedos* ?(():Egi)s vegetales
Alquitranes pesados 49 99 100

Alquitranes ligeros 62 74 99

Alquitranes heterociclicos 79 79 99

Punto de rocio (°C) 180 60 10

* Sistemas que combinan absorcion con agua y precipitados electroestaticos himedos.

Este tipo de tecnologia, a base de aceites vegetales, presentan notables
ventajas como la posibilidad de operar a temperaturas mas altas, mejorando asi la
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eficiencia general del proceso, y la capacidad de regenerar los absorbentes también
a temperaturas altas con aire caliente.

Las tecnologias de limpieza del gas en caliente se refieren a catalizadores que
disminuyen su produccion en la etapa de gasificacion como los comentados en el
apartado 3.2.4. Influencia del catalizador. Sin embargo, esta tecnologia, aunque si
consigue reducir notablemente la formacion de alquitranes, resultados
experimentales [18], [33] muestran que no consigue alcanzar la pureza deseada, por
lo que habitualmente se combinan ambas tecnologias para lograr una mayor
eficacia.

3.3.2. Eliminacion de compuestos nitrogenados

El nitrégeno presente en la biomasa es transformado a amoniaco (NH3),
nitrogeno molecular (N2), 6xidos de nitrogeno (N20, NO, NO2 y otros NOy) y a cianuro
de hidrégeno (HCN). EI compuesto mayoritario es el amoniaco, el cual supone en
torno al 60 % V/V de los compuestos de nitrogeno, con concentraciones que oscilan
entre el 350 y 18,000 ppmv, dependiendo del residuo lignocelulésico. Cuando la
gasificacion se realiza a temperaturas superiores a 800 °C, sin aumentar la
proporcion de Oz, se observa una leve disminucion de la concentracion de amoniaco
y un ligero aumento de la concentracion de Na. Las gasificaciones con vapor
muestran un aumento de la produccion de NHs, siendo aproximadamente el doble
que para las gasificaciones solo con O2 [35]. Esto se debe a que las gasificaciones
con vapor de agua favorecen la formacion de atmésferas mas ricas en Ho, lo que
promueve la formacion de NHs. Los 6xidos de nitrogeno y el cianuro de hidrégeno se
encuentran en proporciones muy pequenas, del orden de partes por millon. El
amoniaco, asi como el resto de los productos nitrogenados (excepto el N2) producen,
aguas abajo del gasificador, el envenenamiento de los catalizadores y son gases muy
daninos para la salud y el medio ambiente [19].

Las tecnologias de gas en frio por via himeda estan ampliamente
implementadas en los procesos de eliminacion de amoniaco. Tradicionalmente se
han utilizado torres de absorcion con agua como solvente, que al mismo tiempo
permite eliminar parte de los alquitranes. El amoniaco es una molécula altamente
soluble en agua a temperatura y presion ambiente, en parte gracias al equilibrio de
ionizacion que se crea entre ambos (Reaccion 3.30), ademas de que el agua es un
solvente barato. El problema de que se lleven a cabo estas dos absorciones
simultaneamente es que las operaciones para regenerar el agua se vuelven mas
costosas, ademas de que muchos de los organismos nitrificantes utilizados en el
tratamiento de aguas se ven afectados por la presencia de los alquitranes. Por tanto,
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es preferible, desde una perspectiva medioambiental, realizar estas dos operaciones
por separado.

NH; + H,0 < NHf + OH™ Reaccion 3.30

La protonaciéon de amoniaco a amonio se ve favorecida por disolventes mas
acidos que el agua. Actualmente, muchos de los sistemas de eliminacion de
amoniaco utilizan mezclas de agua con disolventes acidos como el acido sulfarico
(H2S04) o el acido sulfhidrico (H2S). Estos disolventes generan problemas de
corrosion en los equipos y no estan recomendados para gases con concentraciones
de amoniaco relativamente elevadas, superiores a 500 ppmv [19].

Las tecnologias de gas en caliente para la eliminaciéon de amoniaco se basan
en el uso catalizadores durante la gasificacion que favorezcan su descomposicion en
nitrogeno e hidrogeno a través de la Reaccion 3.31.

2NH; < 2N, +3H, Reaccion 3.31

Existe una gran variedad de catalizadores que favorecen su descomposicion.
Los catalizadores utilizados para la reduccion de la formacion de alquitranes, como
la dolomita, olivina o limonita han demostrado ser también Utiles para reducir la
formacion de NH3z durante las gasificaciones. Sin embargo, estos catalizadores no
consiguen reducir la concentracion de NHs hasta los valores especificados en la
Tabla 3.6. Limites superiores admisibles para el gas de sintesis segun distintas
aplicaciones. De entre ellos, la limonita resulté ser el catalizador mas eficaz, con
conversiones por encima 90 % a temperaturas superiores a los 750 °C [19].
Catalizadores con Ru, Rh, Pt o Ni mostraron ser los mas efectivos en la
descomposicion del NHs, consiguiendo conversiones superiores al 95 %. El problema
adicional de realizar la eliminacion de alquitranes y amoniaco simultaneamente
mediante el uso de catalizadores durante la etapa de gasificacion es que, aquellos
catalizadores que resultan muy eficaces en la eliminacion de alquitranes, como la
dolomita, no lo son para la eliminaciéon de amoniaco. Y el problema de introducir una
nueva etapa de reaccion enfocada solo a la conversion de amoniaco, es que los
catalizados con altos rendimientos de Ru, Rh, Pt o Ni, son caros y se verian afectados
por otros compuestos toxicos que aln no han sido eliminados, como el H2S o el COS.
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3.3.3. Conversion de hidrocarburos ligeros

La formacion de hidrocarburos ligeros durante la gasificacion es un proceso
comun y muy sujeto a las condiciones de operacion y a los agentes de gasificacion
empleados. Segln diversas referencias [18], [33], [34], la formacion de estos
compuestos en las gasificaciones suponen entre el (20 - 5) % de los moles totales
producidos en daf. El mas abundante es el metano, CHa, seguido del etileno, C2oHa,
observandose que, en general, cuanto mayor es el peso molecular del hidrocarburo
producido menor es su concentracion en el gas de salida.

Los hidrocarburos ligeros, a diferencia del resto de impurezas no son toxicos
para los catalizadores del proceso, ni generan problemas de corrosion o
ensuciamiento de los equipos. El problema derivado de no tratar estos compuestos
es que se pierde eficacia del proceso, pues son compuestos con altas cantidades de
C e H contenidos en su estructura, pero al no encontrarse en forma de gas de sintesis
en forma de CO e Ha, no son utilizables en el proceso de sintesis de metanol. Ademas,
al no constituir un reactivo del metanol, serian productos que se acumularian
durante la recirculacion, por lo que la purga tendria que verse aumentada. La
solucion pasa por transformar estos productos en gas de sintesis mediante una
nueva etapa reactiva.

Las dos reacciones principales que transforman hidrocarburos en gas de
sintesis son el reformado al vapor (Reaccion 3.32) y la oxidacion parcial (Reaccion
3.33). De la primera reaccion se debe destacar que la produccion de H2 se ve
aumentada con respecto a la oxidacién parcial, pero como principal desventaja es
de senalar que es una reaccion endotérmica, por lo que el consumo energético se
veria fuertemente aumentado. En cuanto a la oxidacion parcial, la produccion de Ha
es ligeramente menor, pero el consumo energético es notablemente inferior al ser
una reaccion exotérmica. Otra ventaja de la oxidacion parcial es que puede realizarse
en ausencia de catalizadores a diferencia del reformado al vapor, que utiliza
habitualmente catalizadores basado en Cu, ZnO, Al y Zr [36]. Uno de los problemas
de utilizar catalizadores en esta etapa es que se verian afectados por la presencia
de otros contaminantes aln no han sido eliminados, como el H2S o el COS.

ChHp +nH,0 & nCO+ (n+ 0.5m) H, Reaccion 3.32

C,H, +05n0, & nCO+ 0.5mH, Reaccion 3.33

La oxidacion parcial, en ausencia de catalizadores, es un proceso que debe
realizarse a muy altas temperaturas, entre (1 200 - 1 500) °C. Existen catalizadores
que consiguen reducir las temperaturas de operacion a (700 - 900) °C, como los
basados en Ni, Cu o metales nobles como el Pd, Pt, Rh, etc [37]. Sin embargo, su uso
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tampoco es recomendable, pues al igual que ocurre con los catalizadores empleados
en el reformado al vapor, pues se verian perjudicados por la presencia de
compuestos de azufre que reducirian fuertemente su vida Gtil.

3.3.4. Aumento de la proporcion de Hz

Como ya se ha mencionado, la gasificacion no alcanza a generar la proporcion
de H2 suficiente para satisfacer las necesidades del reactor de metanol. A la salida
del gasificador, la concentracion de Hz suele situarse entre el (27 - 50) % mol,
mientras que la de CO se sitla entre el (30 - 60) % mol [17]. Para satisfacer las
necesidades del reactor de metanol, la concentracion de Hz debe ser, al menos, el
doble que la de CO, aunque habitualmente el H2 se introduce por encima de sus
proporciones estequiométricas para aumentar la conversion de equilibrio [8].

Para aumentar esta proporcion existen dos métodos. La primera se basa en
una nueva etapa de reaccion donde se promueva la reaccion de water-gas shift
(Reaccion 2.4). Esta etapa implica aumentar la proporcion de Hz a costa de disminuir
la concentracion de CO hasta conseguir el ratio CO/H2 necesario para el reactor de
metanol. La operacion puede realizarse antes o después de la etapa de eliminacion
del azufre. Si se realiza antes de la eliminacién de los compuestos sulfurosos, se
denomina como water-gas shift amarga, y si se realiza posteriormente, water-gas
shift dulce. Cuando el objetivo de producir el gas de sintesis es el de obtener Ho, la
WGS dulce suele ser la opcion predominante. La configuracion tipica comprende dos
etapas de conversion a altas temperaturas (HTS), entre (320 - 450) °C, y otra a baja
temperatura (LTS), entre (200 - 250) °C. Los reactores son de lecho catalitico con
catalizadores de Fe203/Cr203 en las dos primeras etapas (HTS), y de Cu/Zn0O/Al203
en la tercera (LTS). Con estos catalizadores se consiguen conversiones muy altas, en
las que el CO puede oscilar desde un (50 - 40) % inicial hasta un (1 - 0.5) % final.
Sin embargo, estos catalizadores no son apropiados para WGS amargas puesto que
son muy sensibles a la presencia de compuestos de azufre, por lo que su vida media
se veria muy reducida. Ademas, para la sintesis de metanol no es necesario
conseguir tales grados de conversion, por lo que su uso no es adecuado para los
objetivos de este trabajo. No obstante, eliminar la presencia de catalizadores
conlleva reducir la eficacia de la operacion, motivo por el cual numerosos estudios
centran en sus esfuerzos en investigar nuevos catalizadores, resistentes a la
presencia de compuestos sulfurados y que permitan mejorar la conversion de
equilibrio de la WGS [17].

El otro método consiste en anadir una corriente rica en Hz al proceso. Este
método permite aumentar la produccion dado que no es necesario renunciar a CO
para producir el H> necesario para sintetizar metanol. El inconveniente se encuentra
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en la fuente de Ho. Una tecnologia sostenible y mas o menos implementada para
producir Ho es la electrélisis del agua con energia procedentes de fuentes
renovables, como la solar o la edlica. El problema es que se adquiere una gran
dependencia a determinadas condiciones climatolégicas, dado que, si no se dan las
condiciones adecuadas, la produccion tendria que verse reducida al no contar con el
H2 necesario para la sintesis del metanol. Otras alternativas, menos fluctuante se
basan en el reformado al vapor de hidrocarburos, pero tampoco tendria sentido para
los objetivos de este trabajo obtener el H» a través de esta via, dado que el objetivo
principal de este proyecto es presentar un planta autbnomo e independiente de
recursos fosiles.

3.3.5. Eliminacion de gases acidos

Los gases acidos mayoritarios en el gas de sintesis son el HoS y el CO2, y en
menos cantidad, el COS. Existen numerosos procesos de eliminacion conjunta de
todos estos compuestos, aunque las tecnologias de gas en frio por via himeda son
las mas implementadas en la industria. En la Tabla 3.8. Métodos convencionales
para eliminar azufre del gas de sintesis derivado de una gasificacion, se comparan
algunos de los procesos mas implementados como el MDEA, el Selexol y el Rectisol.
El MDEA se usa mayormente en plantas de ciclo combinado con gasificacion
integrada para cumplir con la normativa relativa a las emisiones de SQO.. Para
aplicaciones quimicas, el MDEA se queda lejos de satisfacer la concentracion
recomendada de H2S. Los procesos Selexol y Rectisol son mucho mas eficientes en
términos de eliminacion de gases acidos por lo que son mas adecuados para los
fines de este trabajo. Ambos son procesos de absorcion fisica, por lo que el solvente
es regenerable mediante calor en torres de desorcion. El principal inconveniente de
estos procesos es la baja temperatura a la que debe operar el solvente y las altas
presiones de operacion, lo que aumentan los costes de operacion de la planta [38].

Tabla 3.8. Métodos convencionales para eliminar azufre del gas de sintesis derivado de una gasificacion
(extraida de [19]).

Proceso  Mecanismo .Eﬂ.cam.a} deo Condppne:s_de Calidad del gas de salida
eliminacion (%)  operacion tipicas
o H2S: 98 - 99 T:30-35°C H2S: 10 - 20 ppmv
MDEA — Quimico C02: < 30 P: < 2.94 MPa
Selexol Fisico H2S: 99 T.7-4°C H2S: < 30 ppmv
CO2: variable P: 6.87 MPa

) " H2S: 99.5 - 99.9 T:35-60°C H2S: < 0.1 ppmv

Rectisol Fisico
CO2: 98.5 P: 8.04 MPa CO2: hasta unos pocos ppmv
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En base a la tabla anterior, el Unico proceso que satisface las concentraciones
de H2S permitidas es el Rectisol. Segun este proceso, la limpieza del gas se lleva a
cabo en una torre de absorcidon que pone en contacto el gas de sintesis con el
disolvente, que este caso, es metanol (Equipo 2 de la Figura 3.21. Diagrama de flujo
del proceso Rectisol). EI metanol entra a temperaturas por debajo de los O °C [38]
mientras que el gas entra a temperaturas ligeramente mas altas debido a la
dificultad de bajar tanto la temperatura en fases gaseosas, por lo que las
temperaturas de operacion tipicas en la torre se encuentran entre (35 - 60) °C.
Durante esta etapa se absorben los compuestos de azufre, H2S y COS, y el COo,
guedando a su salida un gas ya depurado. La operacion presenta unas eficacias de
eliminacion excelentes para el H2S, presentando selectividades mayores que para el
COo.. A la salida de esta torre se pueden obtener concentraciones de HoS y COS muy
bajas, por debajo de las 0.1 ppmyv, mientras que para el CO2 el espectro es mucho
mayor, con rangos de concentraciones a la salida que oscilan entre las 0.5 ppmv
hasta el 5 % mol [38]. Durante esta etapa se ajusta la proporciéon de CO2 que debe
presentar el gas de sintesis a la entrada del reactor de metanol, proporcion proxima
al5 -8 % mol.

Feed gas H,S fraction
ga 1 ? 2
i ' ' L
4L 5 = 6
1= el — = =
MeOH < 2 o — Dt =
injection — b 0 =
= J T —23 = 5 <] Steam
1 = & @
L 3
(0, product —_
1 Feed gas cooling 4 (0, product
(0, product 2 Absorber column 5 Regeneration column Wastewater
Treated gas 3 Intermediate flash 6 Methanol/water separation

Figura 3.21. Diagrama de flujo del proceso Rectisol (extraida de [38]).

El resto de equipos de la Figura 3.21. Diagrama de flujo del proceso Rectisol
conforman el resto de la unidad Rectisol. Las dos columnas siguientes se utilizan
para eliminar el CO2 absorbido en la etapa anterior, mientras que la columna 5
trabaja para eliminar el H2S. La dltima columna elimina el agua que haya podido ser
absorbido en la primera torre. El agua es también un compuesto muy soluble en
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metanol y, aunque su absorcion en la primera torre no sea un proceso deseado,
inevitablemente se lleva a cabo también.

3.4. Sintesis de metanol

Una vez finalizada la seccion de acondicionamiento y limpieza del gas de
sintesis, éste se encuentra en condiciones Optimas para entrar en la etapa de
sintesis de metanol. Lo deseable es que las proporciones de CO2:CO:H> en el gas de
sintesis a la entrada del reactor de metanol de sean de 5:28:63 en moles, y que las
concentraciones de contaminantes hayan sido reducidas hasta valores menos
daninos para los catalizadores. Las reacciones involucradas en la sintesis de metanol
son Reacciones 2.6, 2.7y 2.4 [12].

CO + 2H, < CH30H Reaccion 2.6
CO, + 3H, < CH30H + H,0 Reaccion 2.7
CO+H,0 & CO, +H, Reaccion 2.4

Todas son reacciones exotérmicas (- 90.8, - 49.2 y - 1.6 kJmol1, respectivamente
segln el orden en el que se han indicado) y dos de ellas implican una contraccion
molar, por lo que el proceso se ve favorecido por bajas temperaturas y altas
presiones.

3.4.1. Modelos cinéticos. Modelo de Bussche y Froment

Hoy en dia existen numerosos modelos matematicos que pretenden simular
este proceso de sintesis [39]-[41]. Los primeros modelos asumian que la reaccion
principal en la sintesis de metanol es la basada en la hidrogenacion catalitica de CO,
pues experimentalmente se observa que la proporcion de agua a la salida del reactor
es muy baja, y por tanto se deduce que la sintesis de metanol por hidrogenacion de
CO2 es minoritaria. Ademas, el calor liberado durante el proceso también se
correspondia con el de hidrogenacion de CO. Uno de los primeros que se desarrollo
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fue el propuesto por Natta [40]. Este modelo operaba con catalizadores de
Zn0/Cr203, por lo que sus condiciones de presion y temperatura eran algo mas
severas puesto que es el catalizador usado en los procesos BASF.

En 1973 se publica un nuevo modelo matematico, el primero desarrollado
para procesos que utilizan catalizadores de Cu/ZnQ/Al203, |0 que supuso un gran
avance ya que permitia operar a condiciones de presion mucho mas suaves, entre
(50 - 100) bar. Pocos anos mas tarde, en 1985, se publica una nueva investigacion
que demuestra la influencia de la water - gas shift en los procesos de sintesis de
metanol. Sin embargo, el mayor avance llega con la publicacion, entre 1986y 1988,
de la mano de G. H. Graaf, P. J. J. M. Sijtsema, E. J. Stamhuis y G. E. H. Joosten [42],
[43] de un nuevo modelo que tiene en cuenta las dos reacciones de hidrogenacion
catalitica y de la water-gas shift, ademas de considerar coeficientes de transporte
de materia en los procesos de absorcion y desorcion en el catalizador. Este estudio
supone el punto de partida para muchos otros, como el modelo de Vanden Bussche
y Froment, que utilizan sus ecuaciones de equilibrio quimico.

El modelo de Vanden Bussche y Froment [44] supone que la sintesis de
metanol se produce solo por la hidrogenacion catalitica de CO2, y que este CO2 es
regenerado en el medio de reaccion a través de la reaccion water - gas shift. De esta
forma, el agua es, por un lado, generado durante la reaccion de sintesis y, por otro
lado, consumido durante la reaccién water - gas shift, lo que explicaria la baja
concentracion de agua a la salida del reactor y el calor de reaccion global observado.
El proceso de sintesis segun este modelo se puede resumir segln la Reaccion 3.34.

CO + H,0 & CO,+H, + (2H,) & CH;OH + H,0  Reaccion 3.34

Las cinéticas de reaccion para la reaccion de hidrogenacion del CO2 y la reaccion
water - gas shift se expresan a través de las Ecuaciones 3.2 y 3.3, respectivamente,

o 1\ (PH,0PcH;0H
5aK2K3Ky Ky, Peo, PH, ll N (K_1> <ﬁ>l
I'MeOH = Hpo "2 s Ecuacion 3.2

Kh,0 PH,0
(1 * <K8K9KH2) ( PH, ) +KuPr, + KHzopH20>

PH,0 pco)]

b 1 - K5
1Pco, 3 Pco, Pu,

r =
e 14 (sh20 ) (PHz0) JKu, b, +K
K8K9KH2 sz Hszz HZOpHZO

Ecuacion 3.3
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en las cuales las presiones parciales de los gases implicados (Pa) se expresan en bar
y la velocidad de reaccion en mol(kgcat - S)2.

El modelo matematico utilizado para expresar ambas cinéticas de reaccion es
el de Langmuir - Hinshelwood - Hougen - Watson (LHHW) [45], el cual divide la
ecuacion cinética en los tres términos expresados en la Ecuacion 3.4.

Kinetic Term - Driving Force Term .
r= - Ecuacion 3.4
Adsortion Term

- El Kinectic Term se expresa mediante la Ecuacion 3.5. R (kJmol+K-1) es la
constate universal de los gases, T (K) es la temperatura de reaccion y los
términos Ay B son las variables de este término.

—B i
Kinetic Term = A - exp (ﬁ) Ecuacion 3.5

- El Driving Force Term esta asociado con el equilibrio quimico de la reaccion.
Asi para una reaccion de equilibrio genérica, con dos reactivos, Wy X, y dos
productos, Yy Z, la Driving Force se expresa segln la Ecuacion 3.6:

Driving Force Term
T Ecuacion 3.6

donde [W], [X], [Y] ¥ [Z] son las concentraciones de los compuestos. En
reacciones en fase gas, las concentraciones habitualmente se sustituyen por
sus respectivas presiones parciales o fugacidades parciales, segun se defina
en el modelo cinético (presiones parciales en este caso). La constante de
equilibrio (Keq) se define segun se indica en la Ecuacion 3.7 a través de los
parametros A, B, Cy D.

B )
In(Keq) = A+ T+C In(M+D-T Ecuacion 3.7
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- El Adsortion Term esta relacionado con las velocidades de absorcion y
desorcion de los compuestos sobre los catalizadores. La expresion genérica
para este término, continuando con la reaccion genérica anterior, se
corresponderia con la Ecuacion 3.8.

Adsortion Term = {1+ Ky - [W] +Kx - [X] + Ky - [Y] + Kz [Z]}™ Ecuacion 3.8

donde cada una de las constantes de adsorcion (Kw, Kx, Ky, Kz) se calculan a
partir de los parametros A, B, Cy D de Ecuacion 3.9, donde la temperatura (T)
es expresada de nuevo en K.

B .
K =exp(A) - exp (T) - T¢ - exp (DT) Ecuacion 3.9

Asociando estos tres términos caracteristicos del modelo LHHW con las
ecuaciones cinéticas de hidrogenacion de CO2 (rveon) Y water — gas shift (rwas) de
Bussche y Froment, se obtiene la division en términos representada en la Tabla 3.9.
Términos del modelo matematico LHHW para las reacciones cinéticas del modelo de
Bussche y Froment.

Tabla 3.9. Términos del modelo matematico LHHW para las reacciones cinéticas del modelo de Bussche y

Froment.
I'MeOH saKo K5 K Ky,
Kinetic Term
r'was Kk}
. Peo.p [1 < 1 ><pH20pCH3OH>]
co,PH N I\——=
MeOH 2 2 Kl pf—lzpcoz
Driving Force Term
« [ PH,0Pco
r'was Pco, [1 —K3 <Z—>]
Pco, PH,

3
Kh,0 PH,0
r 1 2 z K K
MeOH < + (KgKgKH2> ( P + / H,PH, T Ku,0PH,0
Kh,0 PH,0
r'was (1 + <K8K92KH2> < PHZZ + /KHZPHZ + Ku,0PH,0

Adsortion Term
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Los valores de A y B del Kinetic Term y Adsortion Term, definidos en las
Ecuaciones 3.5y 3.9, se expresan en la Tabla 3.10. Valores de A y B para el Kinetic
Term y Adsortion Term del modelo de Bussche y Froment. Todos los casos, los valores
de Cy D son cero.

Tabla 3.10. Valores de A y B para el Kinetic Term y Adsortion Term del modelo de Bussche y Froment (copiada

de [44)).
" A 0.499
Hz B 17.197
« A 6.62- 1011
H20 B 124.119
Ku,0 A 3453.38
KgKoKy, B -
o A 1.07
kSaK2K3K4—KH2 B 36 696
g A 1.22-1010
1 B 94.765

Los valores de Ay B para el Driving Force Term, definidas en la Ecuacion 3.7,
se obtienen de investigaciones anteriores [42]. Para la reaccion de hidrogenacion de
CO2 el logaritmo en base 10 del inverso de la Keq (K1¥) se expresa a través de la
Ecuacion 3.10y para la reaccion water - gas shift el logaritmo en base 10 del inverso
de la Keq (1/K3*) se expresa en la Ecuacion 3.11,

3066 .
log,0Ky = - 10.592 Ecuacion 3.10
1 -=2073 »
10910F = + 2.029 Ecuacion 3.11
3

ambas ecuaciones con la temperatura definida en K.
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3.4.2. Catalizadores

En 1923, BASF patenta el primer proceso de sintesis de metanol a partir de
gas de sintesis derivado de la gasificacion de carbon, que operaba a temperaturas
proximas a los (300 - 400) °C y presiones muy elevadas, entre (250 - 300) atm. El
catalizador empleado era mezclas de o6xidos de zinc y cromo, relativamente
resistentes a la presencia de contaminantes, y con selectividades hacia la formacion
de metano e hidrocarburos ligeros entre el 2 - 5 wt%. En 1966, Imperial Chemical
Industries (ICl) desarrolla un nuevo proceso que opera a temperaturas algo mas
bajas, a 300 °C, y presiones mucho mas moderadas, en torno a 100 atm, gracias al
descubrimiento de un catalizador, mucho mas activo, constituido por cobre y 6xidos
de zinc. Esto incentivo el uso de gas natural como materia prima del proceso, dado
que su desulfuracion es mucho mas sencilla y no envenena tanto el catalizador, que
es mucho mas sensible a la presencia de compuestos sulfurados que los usados en
el proceso BASF. Pocos anos después, Lurgi consigue mejorar las condiciones de
operacion, reduciendo las presiones hasta valores préoximos a las 40 - 50 atm e
introduciendo pequenas cantidades de CO2 en el gas de sintesis [40].

Actualmente, el catalizador mas utilizado es el compuesto por
Cu0/Zn0/Al,0s. Las proporciones de cada uno de estos componentes varian en
funcion del fabricante, aunque el CuO se sitla cominmente entre el (20 - 80) %
m/m, el ZnO entre (15 - 50) % m/my la alimina entre el (4 - 30) % m/m [40]. El Cu
suele considerarse el sitio activo, mientras que cantidades muy pequenas de atomos
de ZnO se reducen a Zn y se recubren de nanoparticulas de Cu en la interfaz [44].
Ademas, el ZnO supone un buen soporte dado que mejora la dispersion del cobre y
aumenta la absorcion de CO2, ademas de ser la superficie en la que tiene lugar la
disociacion del Ho. ElI AloOz puede formar aluminato de zinc que impide la
aglomeracion de sitios activos y acelera la adsorcion y activacion del CO.

3.4.3. Tipos de reactor

Existen dos tipos principales de reactores en los procesos de sintesis de
metanol: los adiabaticos y los isotérmicos.

Los sistemas que trabajan con reactores adiabaticos cominmente presentan
entre dos y tres reactores de lecho fijo en serie con intercambiadores de calor a la
salida de cada uno de ellos, como se esquematiza en la Figura 3.22. Pila de reactores
adiabaticos. A esta configuracion se la denomina habitualmente como sistema de
enfriamiento indirecto. El problema de esta configuracion es que, debido a la
exotermicidad del proceso de sintesis de metanol, la conversion se ve muy reducida
por el equilibrio, por lo que se necesitan altos ratios de recirculacion y mayor volumen
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de catalizador. Este tipo de instalaciones se caracterizan por bajos costes de
instalacion y altas capacidades de produccion.

Methanol yield

Cooler

Cooler

Reactants

Products Temperature

Figura 3.22. Pila de reactores adiabaticos (extraida de [12]).

Dentro de este grupo de reactores, otra configuracion tipica es la que utiliza
una alimentacion refrigerada, la cual entra a distintos niveles a lo largo del reactor,
permitiendo controlar el calor en su interior y aumentando la conversion del gas de
sintesis. A este tipo de reactores se les denomina quench (ver Figura 3.23. Reactor
tipo quench) [12].

Methanol yield

Reactants

Products
Temperature

Figura 3.23. Reactor tipo quench (extraida de [12]).

Las configuraciones con reactores isotérmicos habitualmente constan de uno
o dos reactores en serie y es la mas extendida en la industria. Su diseno de asemeja
al de un intercambiador de calor multitubular, tal y como se esquematiza en la Figura
3.24. Reactor isotérmico, en el cual, el catalizador se encuentra por el interior de los
tubos formando un lecho fijo y la refrigeracion se hace por el exterior de los tubos,
por el espacio comprendido entre los tubos y la carcasa. Este diseno permite
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controlar mejor el proceso y obtener mejores conversiones de equilibrio. El equipo
industrial suele medir entre 8 y 12 metros de largo [12].

Boiling water
! steam

Methanol yield

Liquid water

Reactants
aducts Temperature

Figura 3.24. Reactor isotérmico (extraida de [12]).

2.5. Diagrama de bloques

El diagrama de bloques de una planta de produccion de metanol a partir de
biomasa puede consultarse en el ANEXO | - DIAGRAMA DE BLOQUES.
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4. METODOLOGIA

4.1. Especificacion de las materias primas

El objetivo de este apartado es definir las composiciones masicas y molares
de las 3 materias primas del proceso: la biomasa, el oxigeno y el agua. Su correcta
definicion es importante para obtener un balance de materia representativo del
proceso industrial.

4.1.1. Biomasa

La biomasa es, en términos cuantitativos, la materia prima mas dificil de
caracterizar. Tal y como se expone en el Apartado 3.1.1. Caracterizacion de la
biomasa, las fracciones mas abundantes son la celuldsica, que constituye entre el
(35 - 55) % m/m, la hemicelulésica, que representa entre el (20 - 30) % m/m, y la
fraccion de lignina, que representa también entre el (20 - 30) % m/m [29].

Dados los objetivos sostenibles que tiene este proyecto, la biomasa escogida sera
en todo momento un residuo lignocelulésico. En concreto, para este proyecto el
residuo seleccionado es madera, que puede proceder de muy distintas actividades
como son la industria maderera o la limpieza de bosques. La composicion porcentual
varia segun la especie y la zona de la planta, tal y como se muestra en la Tabla 4.11.
Composicion porcentual de algunos residuos madereros. La composicion de nuestra
biomasa debe ser lo mas proxima posible a las composiciones promedio de la
biomasa maderera, con el fin de obtener un balance de materia representativo de la
realidad.

Tabla 4.11. Composicién porcentual de algunos residuos madereros (adaptada de [46]).

TIPO DE RESIDUO w@y/ wH)y/ o w@/  wiNy wi(S)/

% m/m % m/m % m/m % m/m % m/m
RESIDUOS DE MADERA 51.40 6.10 41.90 0.50 0.08
CORTEZA DE EUCALIPTO 48.70 5.70 45.30 0.30 0.05
RESIDUOS FORESTALES 52.70 5.40 41.10 0.70 0.10
PODA DE PINO 51.90 6.30 41.30 0.50 0.01
CORTEZA DE CHOPO 53.60 6.70 39.30 0.30 0.10
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Las cantidades de cada atomo deben repartirse entre las moléculas
constitutivas del tejido vegetal. Aunque las fracciones mas abundantes son la
celulosa, la hemicelulosa y la lignina, no puede obviarse la presencia de proteinas en
el tejido vegetal, dado que son la fuente responsable de la presencia de los atomos
de nitrégeno y azufre en la composicion porcentual de la biomasa. Ahora, el objetivo
es hacer que el porcentaje de las fracciones constitutivas del tejido vegetal
representen la composicion porcentual media del residuo maderero.

El primer paso siguiente es definir las moléculas que representaran a cada
fraccion del tejido vegetal. La fraccion azucarada, constituida por la celulosa y la
hemicelulosa, en su conjunto, debe representar entre el (60 - 80) % de la masa total.
Como molécula representativa de toda la fraccion azucarada se ha escogido el
levoglucosano (CeH100s), representado en la Figura 4.25. Molécula de
levoglucosano. El levoglucosano es la molécula producto de la pir6lisis de la celulosa,
la cual se sintetiza por la unién de moléculas de glucosa mediante enlaces O -
glucosidicos por la pérdida de una molécula de agua. Por tanto, la formula molecular
de la celulosa, (CsH1005)n, N0 se corresponde estrictamente con la formula molecular
de la glucosa, CeH1206. Este detalle es importante a la hora de fijar la proporcion de
C, Hy O que presenta la fraccion de azucares.

—O

on ©

OH  on

Figura 4.25. Molécula de levoglucosano.

La otra gran fraccion es la lignina. Este biopolimero se constituye por la unién de p-
hidroxifenilo, guayacilo y siringilo, los cuales derivan de los alcoholes p-cumarilico,
coniferilico y sinapilico, respectivamente. Como molécula representativa de esta
fraccion se ha seleccionado el alcohol sinapilico (C11H1404), mostrada en la Figura
4.26. Molécula de alcohol sinapilico.

HaCO = H

HO
OCHj

Figura 4.26. Molécula de alcohol sinapilico.
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Para introducir el nitrogeno y el azufre se han seleccionado dos aminoacidos, la
alanina y la cisteina, representadas en la Figura 4.27. Moléculas de cisteina (a la
izquierda) y a alanina (a la izquierda).

HsC
HS OH OH

NH, NH

Figura 4.27. Moléculas de cisteina (a la izquierda) y alanina (a la derecha).

Definidas las moléculas que constituiran la biomasa, ahora el objetivo es hacer que
las proporciones de las fracciones de la biomasa simulen adecuadamente la
composicion porcentual, aproximandose a las definidas en la Tabla 4.11.
Composicion porcentual de algunos residuos madereros.

La molécula mas facil de fijar es la cisteina, pues es la Unica fuente de S que se ha
supuesto. Se impone que la composicion de azufre en la biomasa sea de 0.08 %
m/m. La masa total de cisteina debe de ser suficiente para satisfacer la composicion
porcentual de azufre. Operando se obtiene que la cisteina debe representar 0.3 %
de la masa total. Conocida la masa de cisteina, se calcula la masa de C, H, Oy N que
aporta a la composicion global de la biomasa (ver Tabla 4.12. Composicion
porcentual de la biomasa utilizada como materia prima de proceso). Por dltimo,
sabiendo que la masa molecular de la cisteina es 121.16 g/mol, se obtiene que
representa el 0.42 % mol de la biomasa.

Ahora la Unica fuente variable de N es la alanina y sera el compuesto a determinar
para satisfacer la composicion de nitrégeno. Se establece como valor objetivo de
nitrégeno en la biomasa un 0,5 % m/m. La cantidad de alanina sirve para compensar
la deficiencia de N que supone representar toda la fraccion proteica solo con cisteina.
Operando segln esta condicion, se obtiene que la masa de alanina debe representar
el 2.96 % m/m de la biomasa total (ver Tabla 4.12. Composicion porcentual de la
biomasa utilizada como materia prima de proceso). De nuevo, con este dato se
calcula la masa de C, Hy O que aporta a la composicion global de la biomasa. Para
finalizar, se obtiene que la alanina supone el 5.58 % mol, operando con una masa
molecular de 89.09 g/mol.

Por ultimo, falta ajustar las proporciones de H, C y O para hacerlas adecuadas a la
composicion porcentual de los residuos madereros. Las dos moléculas que aun no
se han determinado son el levoglucosano y el alcohol sinapilico. Por un lado, la
proporcion de cada una de ella debe ser representativa de los porcentajes masico
de las fracciones de azucares y lignina. Y por otro lado, debe satisfacer la
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composicion porcentual de los residuos madereros. Para determinar sus
proporciones se ha impuesto que el levoglucosano represente el 70 % m/m de la
masa total, hallando la fraccién de alcohol sinapilico por diferencia. Esta distribucion
masica de las moléculas permite obtener una composicion porcentual proxima a la
de los residuos caracterizados en la Tabla 4.11. Composicion porcentual de algunos
residuos madereros. Con esta distribucion masica, el levoglucosano acaba
representado el 72.60 % mol y el alcohol sinapilico 21.39 % mol, sabiendo que sus
masas moleculares son 162.14 g/mol y 210.23 g/mol, respectivamente.

Tabla 4.12. Composicion porcentual de la biomasa utilizada como materia prima del proceso.

w (C)/ w (H) w (0) w (N) w(S) w(MONOMERO)

MONOMERO
%m/m %m/m %m/m %m/m % m/m % m/m
LEVOGLUCOSANO 31.11 4.35 34.54 0.00 0.00 70.00
ALCOHOL SINAPILICO  16.80 1.79 8.14 0.00 0.00 26.74
CISTEINA 0.09 0.02 0.08 0.03 0.08 0.30
ALANINA 1.20 0.23 1.06 0.47 0.00 2.96
TOTAL 49.20 6.40 43.82 0.50 0.08 100.00

Segun esta composicion, el residuo maderero considerado presenta una masa
molecular media de 168.178 g/mol.

4.1.2. Agentes de gasificacion

Se utilizaran dos agentes de gasificacion, el agua y el oxigeno. La decision se toma
en base a los resultados obtenido en diferentes investigaciones [18], [33], [34], que
muestran como el gas de sintesis que se obtiene operando con estos dos agente de
gasificacion conjuntamente es mas apropiado para la sintesis de metanol, como se
indica en el Apartado 3.2.2. Influencia del agente de gasificacion.

El oxigeno es un gas que se encuentra en grandes cantidades en el aire. El aire es
una mezcla gaseosa constituida principalmente por nitrogeno (N2), oxigeno (02) y
argon (Ar). El nitrégeno es el componente mayoritario, representando en torno al 79
% de la composicion molar del aire, mientras que el oxigeno solo representa algo mas
del 20 % mol, siendo el argdbn un componente muy minoritario, que no alcanza a
representar ni el 1 % mol. La separacion del oxigeno del resto de compuestos se hace
a través de una destilacion fraccionada del aire basada en los diferentes puntos de
ebullicion del nitrégeno, el oxigeno y el argon, que son de -196 °C, -183°C y -186 °C,
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respectivamente. El proceso presenta altas eficacias de separacion, que oscilan
desde el 90 % mol hasta valores del 99,9999 % mol [47].

Para los fines de este proyecto la eficacia de separacion debe ser alta con el objetivo
de minimizar la entrada de impurezas al sistema. Si bien el nitrégeno no constituye
un elemento toxico para los catalizadores ni danino para los equipos, altas
concentraciones del mismo ejercen una importante influencia en el sistema de
recirculacion del reactor de metanol. Durante la recirculacion, los compuestos
inertes tienden a acumularse dado que no reaccionan durante la etapa de sintesis,
por lo que es necesario aliviar dicha acumulacion con una purga. La purga tiene como
objetivo compensar esta entrada de compuestos inertes en el sistema de
recirculacion. Cuanto menor sea esta entrada, menor tendra que ser la purga, y, por
tanto, menor sera la pérdida de reactivos.

La eficacia de separacion seleccionada es del 99 % mol, lo que quiere decir que
nuestra corriente de entrada al sistema tendra una composicién molar del 99 % mol
en oxigeno y del 1 % mol de nitrégeno. La concentracion de argon se ha supuesto
despreciable.

Por ultimo, queda definir la composicion del agua. El pretratamiento indicado para
este reactivo se basa primero en su desmineralizacion y, posteriormente, en su
desaireacion. Por un lado, la desmineralizacion es importante para evitar la entrada
de impurezas y los danos que la cal y otras sales minerales pueden causar danos en
las tuberias. Por otro lado, la desaireacion es necesaria pues pequenas cantidades
de oxigeno pueden ser peligrosas durante los procesos de ebullicion del agua a altas
presiones. La composicion final del agua supuesta es del 100 %.

4.2. Producto

El objetivo del proyecto es producir metanol comercial a escala industrial. Este
se clasifica en base a su pureza y al contenido maximo admisible de ciertas
impurezas. La norma estandarizada mas utilizada para definir las caracteristicas de
los productos de interés industrial los marca la organizacion Military Standard. El
metanol es uno de los productos estandarizados por esta organizacion segin la
norma O - M - 232N [14]. Military Standard recoge numerosos criterios, no solo
basados en la calidad del producto final, si no también referidos al tipo de muestreo,
al tamano de la muestra representativa o el nivel de inspeccion.

Dentro de esta clasificacion, los 2 tipos de metanol mas importantes son el
de Grado Ay el de Grado AA. Ambos coinciden en la composicion final del metanol,
que debe ser del 99.85 % m/m. Sin embargo, se diferencian en la cantidad maxima
admisible de otras impurezas como el etanol, la acetona o el agua, segun se muestra
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en la Tabla 4.13. Caracteristicas del metanol de Grado A y Grado AA. El metanol de
Grado A se utiliza habitualmente como disolvente industrial mientras que el de Grado
AA es usado por otras industrias quimicas como materia prima de proceso.

Tabla 4.13. Caracteristicas del metanol de Grado A y Grado AA (copiada de [14]).

CARACTERISTICA

GRADO A

GRADO AA

Gravedad especifica a
20/20 °C, maximo

0.7928

0.7928

Apariencia

Libre de opalescencia, de
compuestos en
suspension y sedimentos

Libre de opalescencia, de
compuestos en
suspension y sedimentos

Impurezas carbonizables,
color, Pt - Co, maximo

No. 30

No. 30

Color, Pt - Co, maximo

No. 5

No. 5

Rango de destilacion a
760 mmHg, maximum

1.0 °C (y carcasa incluido
a64.6 £0.1°C)

1.0 °C (y carcasa incluido
a64.6 £0.1°C)

Olor

Caracteristico, no residual

Caracteristico, no residual

Tiempo de permanganato

Sin cambios de color
en 30 minutos

Sin cambios de color
en 30 minutos

Acetona, porcentaje en masa,

. 0.003 0.002
maximo
Acidificantes (como acido
acético), porcentaje en masa, 0.003 0.003
maximo
Etgn.ol, porcentaje en masa, i 0.001 *
maximo
Compuestos no volatiles, en
mg por 100 ml, maximo 10 10
Agua, porcentaje en masa, 0.15 0.10

maximo

* Para el Grado AA solo, convertir la concentracion de etanol en ug/g en porcentaje en peso
de etanol

Como producto final del proceso se ha seleccionado el metanol de Grado AA,
ya que presenta mas aplicaciones que el de Grado A al poder ser utilizado como
reactivo para numerosas industrias quimicas.
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4.3. Capacidad de la planta

Para seleccionar la capacidad de la planta se han tenido en cuenta dos
criterios: la oferta de materia prima en la region de Castillay Ledn y las capacidades
tipicas de plantas de metanol.

En cuanto a la oferta de biomasa, Castilla y Ledn es una de las regiones de
Espana que mas biomasa recoge anualmente, en gran parte debido a las numerosas
explotaciones agrarias y a los extensos territorios ocupados por bosques. Para poder
conocer si la recogida anual de biomasa es suficiente para cubrir una determinada
capacidad de planta es necesario saber la conversion global de biomasa en metanol.
Como se deducira mas adelante, a lo largo del Capitulo 5. Simulacion en Aspen Plus,
la conversion global de biomasa en metanol es de 51.48 % m/m. Esto quiere decir
que por cada 100 kg de biomasa que entran en el proceso se forman 51.48 kg de
metanol. Conocido este dato y la oferta anual de biomasa en esta region [4] puede
deducirse la produccion maxima de metanol que podria conseguirse. Atendiendo a
los residuos agrarios (5 347 millones de toneladas anuales) y suponiendo que la
conversion es proxima al dato obtenido a través de la simulacion, se podrian producir
anualmente unos 2 753 millones de toneladas métricas anuales, o que supone una
produccion media diaria de 7.54 millones de toneladas. Por otro lado, la recogida
anual de residuos forestales (7 millones de toneladas métricas anuales) permitiria
producir, segln esta eficacia, un total de 3.6 millones de toneladas métricas anuales,
traduciéndose en 9 873 toneladas métricas diarias. La capacidad de la planta debe
ser, al menos, inferior a la produccion maxima posible en base a la materia prima
disponible.

El otro criterio se ha basado en seleccionar una capacidad técnicamente
razonable atendiendo a la produccion tipica en plantas de metanol ya operativas.
Segun diversas fuentes [38] [48] [49], plantas ya operativas trabajan con flujos
finales de metanol de entre 2 000y 10 000 Mt/d, tanto de Grado A o como de Grado
AA. Por tanto, se deduce con ello que la materia prima disponible es suficiente para
disenar plantas de capacidad maxima, excepto en el caso de utilizar residuos
forestales, en cuyo caso la capacidad maxima admisible sera de 9 873 Mt/d.

Por lo tanto, la planta disenada presentara una produccién promedio de los valores
anteriores, con una capacidad final de 6 000 Mt/d, para la que seran necesarias 11
654.45 Mt/d de biomasa. Teniendo en cuenta que nuestra materia prima es un
residuo maderero, que en muchos casos puede proceder de operaciones de limpieza
forestal, la oferta anual de este producto es suficiente para satisfacer la produccion
anual.
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5. SIMULACION EN ASPEN PLUS

En este apartado se expondra un resumen de las operaciones simuladas en
Aspen Plus V.11 [50] para llevar a cabo el diseno de una planta que permita
transformar la biomasa especificada en el Apartado 4.1.1. La biomasa en metanol.
El objetivo de este apartado es dar los flujos y composiciones caracteristicos de cada
punto de la planta, con el objetivo de identificar los procesos clave, evaluar sus
necesidades materiales y analizar la eficacia del proceso.

Como método general para el calculo de las propiedades se ha utilizado el método
Peng - Robinson [51]. Este método es apropiado para el tratamiento de gases, con
un rango de presion lo suficientemente amplio como para satisfacer las
caracteristicas del proceso. Los Unicos equipos que no trabajan con este método son
las torres de absorcion, los cuales se especificaran en sus apartados
correspondientes.

Para satisfacer la capacidad de produccion establecida como base de diseno, 6 000
Mt/d, es necesario tratar un total de 11 654.45 Mt/d, para la biomasa caracterizada
en la Tabla 4.12. Composicion porcentual de la biomasa utilizada como materia
prima de proceso. El calculo se ha realizado en base a la eficacia global del proceso,
segun el cual la conversion de biomasa en metanol es de 51.48 % m/m. Esto quiere
decir que de cada 100 kg que se entran en la planta, se consigue producir 51.48 kg
de metanol. La conversion en términos molares es mucho mas alta, del 270.4 %
mol/mol.

5.1. Gasificacion. Equipo R - 101

La simulacién del gasificador (Equipo R - 101 representado en el ANEXO Il -
DIAGRAMAS DE FLUJO) tiene como objetivo obtener una composicion del gas de
sintesis a la salida representativa de los procesos experimentales. La composicion
de este gas es muy variable y depende de muchos factores como el tipo de reactory
catalizador usados, las condiciones de operacion, el tipo de biomasa y los agentes
de gasificacion. Como valores objetivo a la salida del gasificador se han tomado los
datos experimentales obtenidos en [18]. Los resultados de sus experimentos,
realizados a 850 °C, 1 bar y con catalizadores de olivina, dolomita y limonita
generaron gases cuya composicion aproximada contenia un (35 - 45) % mol de Ho,
un (30 - 40) % mol de CO, un (15 - 25) % mol de CO2 y entre un (5 - 10) % mol de
CHa, todos ellos medidos en base seca y libre de cenizas (daf). En cuanto a la
formacion de alquitranes, el uso de estos catalizadores redujo su formacion hasta
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valores comprendido entre (7 - 14) gNm3. Con fines practicos, habitualmente este
parametro se promedia en 10 gNm- [16]. En cuanto a las impurezas de nitrégeno y
azufre, su valor en el gas viene dado por la composicion de la biomasa.

Para la simulacién de este proceso se ha requerido de dos reactores. El
primero es un REquil y el segundo un RYield. Para los reactores tipo REquil es
necesario introducir las reacciones que tienen lugar en el sistema, y el programa
Aspen Plus devuelve las concentraciones de equilibrio para las reacciones
programadas. El RYield por el contrario no requiere de la introduccion de ninguna
reaccion quimica, simplemente demanda la composicion molar del flujo de salida.

En el reactor REquil se introducen las reacciones de reformado al vapor y
oxidacion parcial de los dos compuestos principales de la biomasa, el levoglucosano
(Reacciones 5.37 y 5.40, respectivamente) y el alcohol sinapilico (Reacciones 5.38
y 5.41), como se indica en la Tabla 5.14. Reacciones quimicas introducidas en el
reactor REqui para la gasificacion de la biomasa. Para simular la formacion de CHa
se ha utilizado la reaccion de metanizacion a partir de CO, Ecuacion 2.12. En cuanto
a la formacion de CO2 y H20 se han utilizado las reacciones de oxidacion del CO y Ho,
Reacciones 3.26y 3.27, respectivamente

La formacion de las impurezas de nitrégeno y azufre se simula también en
este reactor. En base a lo explicado en el Apartado 3.3.2. Eliminacion de compuestos
nitrogenados, la impureza mayoritaria de nitrogeno es el NHs, seguido del No,
pudiendo presentarse también pequenas trazas de NOx y HCN. Como criterio de
diseno se ha impuesto que todo el nitrogeno atdmico presente en la biomasa se
transforme en NH3z durante la gasificacion. Por otro lado, la pequena cantidad de N2
que entra a través de la corriente de oxigeno se ha puesto arreactiva y su
concentracion dependera del total de oxigeno usado en la gasificacion. En cuanto al
azufre, la impureza mas abundante es el H2S. Al igual que con el NHs, la formacion
de H»S estara sujeta a la cantidad de Ny S que tenga la biomasa. La sintesis de estas
impurezas en el reactor REquil se ha simulado a través de reacciones de
hidrogenacion parcial de la alanina (Reaccion 5.35) y la cisteina (Reaccion 5.36).

C3H,NO, + H, < C3HgO, + NH; Reaccion 5.35

C3H,NO,S+ 2H, < C3Hg0,+ NH;+ H,S Reaccion 5.36
Como productos de las reacciones anteriores, ademas del NHz y el HsS se
genera un subproducto de 3 atomos de carbono simulado como acido propanoico

(C3He02). Este producto intermedio es tratado igual que el levoglucosano y el alcohol
sinapilico en las reacciones de reformado al vapor y oxidacion parcial.
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En la Tabla 5.14. Reacciones quimicas introducidas en el reactor REquil para
la_gasificacion de la biomasa se ofrece el resumen de todas las reacciones
introducidas en este primer reactor REquil.

Tabla 5.14. Reacciones quimicas introducidas en el reactor REquil para la gasificacion de la biomasa.

TIPO DE REACCION ECUACION ESTEQUIOMETICA REACCION
REFORMADO AL VAPOR
LEVOGLUCOSANO C¢Hyp0s +H,0 & 6CO+6H, Reaccién 5.37
ALCOHOL SINAPILICO C11H1404, +7H,0 & 11CO+ 14H, Reaccion 5.38
ACIDO PROPANOICO C3HgO, + H,0 & 3CO+4H, Reaccion 5.39
OXIDACION PARCIAL
LEVOGLUCOSANO C¢H1o0s +1/20, - 6CO+6H, Reaccion 5.40
ALCOHOL SINAPILICO C11H14054+7/20, < 11CO+ 14 H, Reaccion 5.41
ACIDO PROPANOICO C3Hg0, +1/20, < 3CO+3H, Reaccion 5.42
SINTESIS DE IMPUREZAS
ALANINA C3H,NO, + H, < C3Hg0, + NH; Reaccion 5.35
CISTEINA C3H,NO,S+2H, < C3Hs0, +NH; +H,S Reaccién 5.36
EQUILIBRIO ENTRE LOS PRODUCTOS
WATER - GAS SHIFT CO+H,0 & CO,+H, Reaccion 2.4
METANIZACION CO+3H, < H,0+CH, Reaccion 2.12
OXIDACION DEL CO CO+1/20, < CO, Reaccion 3.26
OXIDACION DEL H2 H, +1/20, < H,0 Reaccion 3.27

El siguiente paso es definir las proporciones de los dos agentes de
gasificacion utilizados, el agua y el oxigeno. En primer lugar, hay que calcular la
cantidad de cada uno de ellos suficiente para gasificar por si solos, toda la biomasa
introducida, es decir, sus cantidades estequiométricas seglin las reacciones
definidas en la Tabla 5.14. Reacciones quimicas introducidas en el reactor REquil
para la gasificacion de la biomasa. Si se quisiera gasificar toda la biomasa solo
mediante reacciones de oxidacion parcial, el ratio O2/C (relacion entre el oxigeno
molecular y los moles de carbono de la biomasa) es de 0.1657 mol/mol, mientras
que si se quiera gasificar Gnicamente por reacciones de reformado al vapor, el ratio
S/B (relacion entre la masa de vapor y la masa total de biomasa) deberia ser de
0.2446 m/m. Atendiendo a las cantidades de estos compuestos utilizados en
gasificaciones experimentales [18], [34], vemos que estan lejos de satisfacer los
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valores convencionales. Para el caso del O2, los ratios O2/C utilizados se situaron
entre (0.18 - 0.34) mol/mol, mientras que para el caso del H20, los ratios S/B se
situaron entre el (0 - 1) m/m. En las gasificaciones en las que se utilizan estos dos
agentes de gasificacion, la conversion de carbono en la biomasa a carbono en el gas
de sintesis no es del todo completa. Dado que la conversion en los dos reactores
utilizados en Aspen Plus es del 100 %, la entrada de biomasa simulada tendra que
ser menor para satisfacer esta eficacia. Como conversion final se ha seleccionado
un 90 % mol/mol [6], para lo cual la entrada de biomasa en la simulacion debe ser
de 2 598.69 kmolh-1.

Con el objetivo de minimizar la formacion de CO2 por reacciones de oxidacion,
el ratio O2/C sera el minimo utilizado en las gasificaciones experimentales, un 0.18
mol/mol. Para tratar los 2 598.69 kmolh1 (485 602.11 kg:h-1) de biomasa necesaria,
esto se traduce en un flujo molar de O2 de entrada al gasificador de 3 222.63 kmol-h-
1, acompanado de 32.55 kmolh? de N». En cuanto a la cantidad de agua, con el fin
de incrementar las reacciones de reformado al vapor y water - gas shift, para
favorecer la formacion de gas de sintesis rico en Hz, se ha escogido una cantidad
intermedia entre las utilizadas experimentalmente. Un ratio S/B de 0.5 m/m se
traduce en un flujo molar de vapor a la entrada del gasificador de 12 129.71 kmol-h-
1(218 520.19 kgh1).

Imponiendo una temperatura de operacion de 900 °Cy una presiéon de 2 bar,
el flujo molar a la salida del reactor REquil fue de 43 832.67 kmolh1, cuyas
fracciones molares (x) se muestran en la Tabla 5.15. Composicion molar a la salida
del reactor REquil para la gasificacion de la biomasa.

Tabla 5.15. Composicién molar a la salida del reactor REquil para la gasificacion de la biomasa.

X/ x (daf)* /
COMPONENTE
mol/mol mol/mol

CO 0.3010 0.3678
CO2 0.1071 0.1309

H2 0.4054 0.4954
H20 0.1816 -

02 5.216:1018 6.373:1018
CHa 3.0104 3.66510+4
H2S 2.488104 3.039:10+4
NHs 3.559:103 4.349.103

N2 7.426-104 9.074-10+4

(daf)* = en base secay libre de cenizas
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Analizando los datos obtenidos con la simulacion con el reactor REquil, se
observan varias deficiencias con respecto al proceso experimental. La primera de
ellas es la gran diferencia entre la fraccion molar de CHa4 experimental y la obtenida
en la simulacién. Experimentalmente las concentraciones de CHa4 suponen entre el
(5 - 10) % mol en daf, sin embargo, la simulacién reporta una escasa fraccion molar
de CH4 en daf de tan solo 0.3665 % mol. Esto se debe a que la formacion de metano
durante las gasificaciones no solo se debe a la reaccion programada, sino que la
sintesis de metano se puede producir por muchas mas rutas, que incluyen procesos
piroliticos, de craqueo o de hidrogenacion de otros productos. Otras deficiencias
relacionadas con las fracciones molares las encontramos para el caso del Ha y el
CO2. Experimentalmente sus fracciones molares en daf suponen entre el (35 - 45)
% mol y el (15 - 25) % mol [18], respectivamente, sin embargo, la simulacion
devuelve unas fracciones de Ho y CO2 de 49.54 % mol y 13.09 % mol
respectivamente, lo que las sitla fuera de los limites escogidos como criterio de
diseno para este equipo. El Gltimo gran problema que conlleva simular asi la
gasificacion es la nula formacion de alquitranes obtenida. Al igual que en el caso del
CHa4, los alquitranes presentan muchas rutas sintéticas, que incluyen procesos
piroliticos, de craqueo y de polimerizacion por radicales libres, que dan lugar a un
amplio conjunto de moléculas incluidas dentro del grupo de los alquitranes. Incluir
todas las rutas sintéticas que desembocan en la formacion de alquitranes implica
simular un gran ndmero de reacciones.

Con el objetivo de solucionar estas deficiencias y generar un gas de sintesis
acorde a los objetivos marcados se inserta el reactor RYield. Este reactor no requiere
la introduccion de ningln tipo de reaccion quimica, si no Unicamente las fracciones
molares a su salida. Como condicion, este equipo exige que se cumpla el balance
atomico y masico entre las corrientes de entrada y salida.

Empezando por la cuestion de los alquitranes, con el objetivo de simplificar
su simulacion, se va a suponer una Unica molécula representativa de este amplio
conjunto de compuestos. La molécula debe presentar una masa molecular y
comportamiento lo suficientemente representativos de la fraccion como para simular
adecuadamente su influencia. Los alquitranes pueden contener desde una molécula
de benceno hasta mas de siete moléculas en su estructura, como se expone en el
Apartado 3.3.1. Eliminacion de alquitranes. Con la intencion de representar su masa
molecular media, sin renunciar a su organizacion molecular caracteristica basada en
la unién de anillos de benceno, la molécula seleccionada para representar esta
impureza ha sido el antraceno, la cual se muestra en la Figura 5.28. Molécula de
antraceno. El antraceno es un hidrocarburo aromatico policiclico constituido por la
unién de tres moléculas de benceno, cuya féormula molecular es C14H10 y sSu masa
molecular 178.23 gmol-1.
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Figura 5.28. Molécula de antraceno.

Como criterio de diseno se promedia que la formacion de alquitranes durante la
gasificacion alcanza concentraciones en el gas de salida de 10 g/Nm?3 [16].

El RYield exige que se cumpla el balance atémico, por lo que imponer la formacién
de este compuesto lleva implicita la necesidad de eliminar otros. Los 10 gNm-3, se
traducen en una fraccion molar de Ci4H1o de 1.258103 mol/mol. Como molécula
fuente de carbono se ha supuesto el CO, mientras que como fuente de hidrogeno se
ha supuesto el Ho. Para balancear el oxigeno del CO, se va a suponer que se invierte
en oxidar mas CO para formar CO2. El balance atdmico aqui supuesto se puede
resumir seglin se expresa en la Reaccion 5.43.

28CO +5H, = Ci4Hqp + 14 CO, Reaccion 5.43

Es muy importante destacar que en ningln caso la ruta sintética del antraceno es la
gue aqui se indica. La Reaccion 5.43 solo sirve para satisfacer el balance masico y
atomico necesario para el reactor RYield. De alguna manera esta reaccion
representa que la formacion de alquitranes disminuye en cierta medida la formacion
de CO e Hz al contener atomos de C e H en su estructura que no pasan a formar parte
del gas de sintesis. La formacion de CO2 aumenta al no invertirse parte del 02 de
entrada en oxidar parcialmente en antraceno.

Para el caso del metano, el razonamiento es similar. Para esta molécula, las
fuentes de C e H vuelven a ser el CO y el Ho, respectivamente. Por el contrario, en
este caso, el oxigeno sobrante del CO se invertira en la oxidacion de mas H» para dar
H20. El balance atdmico supuesto se puede resumir segln se expresa en la Reaccion
2.12, la cual coincide con la reaccion de metanizacion programada en el REquil.

CO+3H, -» CH,+H,0 Reaccién 2.12

Esta reaccion, pese a que si constituye una ruta sintética de metano, no es la
responsable de toda su formacion, tal y como se ha verificado con su simulacion en
el REquil. De nuevo se puede entender que cada mol de metano formado impide la
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sintesis de CO y H2 al retener atomos de C e H en su estructura. Para este compuesto,
la fraccion molar a la salida impuesta como condicion de diseno es 8 % mol en daf,
para situarla dentro de los limites exigidos.

Para calcular las fracciones molares a la salida del RYield se aplica el balance
derivado de las Reacciones 5.43 y 2.12. Se debe tener en cuenta que ambas
reacciones generan una contraccion molar del gas puesto en juego durante la
gasificacion, lo que modificara las fracciones molares de todos los compuestos,
incluidos aquellos que no han intervenido en las reacciones. Esto obliga a establecer
las fracciones de Ci4H10 y CH4 deseadas (1.258103 mol/mol y 8 % mol en daf,
respectivamente) después de considerar la contraccidon molar. Para abordar este
calculo se hace uso de la funcion SOLVER de Excel. Para ello se programan las celdas
que contendran el dato relativo a las fracciones molares de los compuestos teniendo
ya en cuenta la contraccion molar. Para el caso de los compuestos que intervienen
en la formacion de C14H1o y CH4, las formulas introducidas son:

Ycorequil — (28 - Y, 1,, + Ycu,)

Yco ryield = . . Ecuacién 5.12
NRyield/NREquil
YH RE _(SY +3Y )
,REquil Ci4H CH .
Y, RYield = — . -0 *~ Ecuacién 5.13
NRyield/NREquil
Yco,rREquil T 14 - Y, H,, B
Yco, ryield = . . Ecuacion 5.14
2,
NRyield/NREquil
Yu,0,REquil T Yi
,REquil CH i
Yi,0RYield = —= 2 Ecuacion 5.15

NRyield/NREquil

mientras que, para el resto de los compuestos, la fraccidon molar a la salida del RYield
se calcula como:

YA,Equil

Ya Ryield = 3 Ecuacién 5.16

NRyield/NREquil

en las cuales ngyielq €S €l flujo molar a la salida del reactor RYield, nggqui €S €l flujo
molar a la salida del reactor REqQuil € Ya rgquil €S la fraccion molar del compuesto A
a la salida del REquil.

Las celdas que almacenan el dato de la fraccion molar de Ci4H1o y CHa
teniendo en cuenta la contraccion molar tienen programadas la Ecuacion 5.16,
mientras que el valor objetivo en la funcion SOLVER es conseguir las concentraciones
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marcadas como objetivo. De esta manera se obtienen los valores de Yci4n1o ¥ YcHa,
requeridos en las Ecuaciones 5.12, 5.13, 5.14 y 5.15, de las ecuaciones siguientes:

YC14H10

— _3 _
Yc,,HyoRYield = 1.258 - 1077 = < :
NRyield/NREqQuil

Ycu, daf

Yci, ryiela = 0.08 = - -
NRyield/NREquil

Operando asi se obtiene una contraccion del gas del 12.24 % mol/mol
(MRryiela = 0.8775 - Nggquil), POr lo que el flujo molar del gas de salida es 38 466.59

kmolh1, siendo sus fracciones molares las expresadas en la Tabla 5.16.
Composicion molar a la salida del RYield para la gasificacion de la biomasa.

Tabla 5.16. Composicion molar a la salida del RYield para la gasificacion de la biomasa.

X/ x (daf)* /
COMPONENTE
mol/mol mol/mol
co 0.2494 0.3394
CO2 0.1397 0.1901
Ho 0.2804 0.3817
H20 0.2653 -
CH4 0.0588 0.08
02 5.943.1018 8.090-1018
H2S 2.835-104 3.858104
NH3 4.056-103 5.521:103
N2 8.462:104 1.152:103
C14H10 1.258103 1.712103

(daf)* = en base seca y libre de cenizas

Comparando ahora los 4 principales componentes del gas de sintesis, CO,
CO2, H2 y CHa, con los limites marcados anteriormente para cada uno de ellos se
observa que el RYield, ademas de ajustar la proporcion de CHa y de alquitranes, ha
permitido que los otros gases que se encontraban fuera de los limites, el H2 y el COo,
se encuentren ahora también dentro de los limites superiores e inferiores. En la
Figura 5.29. Composicién del gas de sintesis a la salida del gasificador / mol/mol en
daf aparecen representadas las fracciones molares en base seca y libre de cenizas
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(daf) de los compuestos a la salida del REquil (en amarillo) y a la salida del RYield
(en verde) asi como sus limites superiores e inferiores.

0.6

0.5
g 04
>~
g Lim. superior
= 03
= REquil
©
GC) 0.2 RYield
x Lim. interior

0.1

0.0

CcOo C02 H2 CH4
Componente

Figura 5.29. Composicion del gas de sintesis a la salida del gasificador en / mol/mol en daf.

Considerando la eficacia del proceso de gasificacion (90 % mol/mol) se
obtiene el valor de los 2 887.43 kmolh1 de biomasa indicados al inicio del capitulo.

5.2. Acondicionamiento y limpieza del gas de sintesis

Los procesos de acondicionamiento y limpieza del gas de sintesis tienen como
objetivo reducir la concentraciéon de compuestos contaminantes hasta los limites de
diseno y generar las condiciones de operacion necesarias para ser introducido en el
reactor de metanol.

En cuanto al proceso de limpieza, se han establecido como valores objetivo los
expuestos en la Apartado 3.3. Acondicionamiento y limpieza del gas de sintesis,
concretamente en la Tabla 3.6. Limites superiores admisibles para el gas de sintesis
segun distintas aplicaciones [19]. Como sistemas de tratamiento se han
seleccionado los de limpieza del gas en frio, que utilizan principalmente sistema de
absorcion - desorcion para eliminar las impurezas y regenerar el liquido absorbente.
De las impurezas citadas, en la simulacion solo se ha reflejado la presencia de las
tres mas abundantes, los alquitranes, las impurezas de azufre y los compuestos
nitrogenados.

Universidad de Valladolid 85 29/06/2021



Para los alquitranes, representados por la molécula de antraceno, el objetivo de la
operacion de eliminacion sera reducir su contenido hasta al menos 0.1 mg:-Nm-3. Para
los compuestos nitrogenados, representados en la simulacion por el NHs, la finalidad
de la operacion es conseguir una concentracion a la salida maxima de 0.1 mg:-Nm-3.
Por ultimo, para las impurezas de azufre, representadas por la molécula de H»S, la
concentracion objetivo sera de 1 mg:-Nm?-3.

Por otro lado, los procesos de acondicionamiento consisten en etapas reactiva que
permiten ajustar las proporciones de CO2:CO:H2 a las condiciones recomendadas
durante la etapa de sintesis de metanol. También permitirdan transformar la
proporcion de hidrocarburos ligeros formados durante la gasificacion, representados
en la simulacion a través del CHa, y reduciendo su concentracion en el sistema hasta
valores préximos a cero.

5.2.1. Eliminacién de alquitranes. Equipo A - 202

En base a lo comentado en el Apartado 3.3.1. Eliminacion de alquitranes, una de las
mejores opciones para tratar alquitranes son los aceites vegetales [19]. El aceite
vegetal escogido para llevar a cabo esta operacion ha sido el aceite de colza por ser
un aceite poco consumido con fines alimenticios en Espana, y por disponer de una
planta de produccion en la region, concretamente en Olmedo, Valladolid. El acido
estearico (C22H4202) es el acido graso mayoritario de este aceite, por o que sera este
el liquido absorbente elegido para llevar a cabo la operacion.

Como equipo encargado de la simulacion se ha utilizado una RadFrac.
Originalmente este equipo esta disenado para simular procesos de destilacién, por
lo que hay que introducir ciertas modificaciones para que trabaje como un
absorbedor. La primera es seleccionar que la torre no presente ni ebullidor ni
condensador. Posteriormente, en la carpeta Corvengence, se selecciona
Convergence, y se accede al subapartado Advance. Aqui, en la opcion Absorber, se
indica Yes. Por altimo, en Block Options, se modifica el Property Method para hacerlo
mas adecuado a la funciéon que debe cumplir, seleccionando para ello el método
NRTL [50].

El fluido absorbente (Corriente 6 de la Figura 5.30. Simulacion en Aspen Plus
del equipo A - 202) se introduce por la primera etapa mientras que el gas de sintesis
a depurar (Corriente 5 de la Figura 5.30. Simulacion en Aspen Plus del equipo A -
202) se introduce por la Gltima etapa de la torre.
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Figura 5.30. Simulacion en Aspen Plus del equipo A - 202.

En los sistemas de limpieza del gas, la condicion de diseno es lograr reducir
la concentracion de un determinado compuesto hasta el valor deseado. En este caso,
la condicion de diseno es que la concentracion de antraceno se reduzca desde 10
gNm-3 (1.258-10-3 mol/mol) hasta 0.1 mg:Nm-3 (1.25810-8 mol/mol). Para tratar un
flujo de 38 466.59 kmolh1 de gas de sintesis a la salida del gasificador, la torre debe
disminuir el flujo de antraceno desde 48.37 kmolh1 hasta 4.822:104 kmol-h-1. Como
variable se selecciona el flujo de entrada de absorbente, que se supone tiene una
pureza del 100 % de acido estearico. Para una torre que opera con 6 etapas de
equilibrio tedricas, a 2 bar y entre (153.24 - 151.6) °C, el sistema alcanza la pureza
requerida para un flujo de acido estearico de 563.28 kmolhl. En la Tabla 5.17.
Resumen del balance de materia al absorbedor A - 202 se muestra un resumen de
los parametros de operacion mas relevantes del equipo A - 202.

Tabla 5.17. Resumen del balance de materia al absorbedor A - 202.

Temperatura / °C 153.24-151.6
Presién / bar 2
Etapas de equilibrio 6

Flujo de gas de entrada / kmol-h-1 38 466.59
Fraccién molar de Ci4H1o a la entrada /mol/mol 1.258103
Flujo de gas de salida / kmol-h1 38 345.18
Fraccién molar de C14H1o de salida mol/mol 1.258104
Flujo de entrada de absorbente / kmol-h-1 563.28
Flujo de salida de absorbente / kmol-h-1 684.70

Ademas del antraceno, durante el proceso se eliminan otros compuestos
como el agua o el NHs. La eficacia del proceso vendra en parte definida por la
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selectividad que presenta el sistema por absorber antraceno y no otros compuestos.
En la Tabla 5.18. Split Fraction en el absorbedor A - 202 se muestra la fraccion
molar de cada compuesto que sale del absorbedor por la corriente gaseosa
(Corriente 8, segunda columna) y por la corriente liquida (Corriente 7, tercera
columna), parametro al que se le denominara de aqui en adelante como Split
Fraction.

Tabla 5.18. Split Fraction en el absorbedor A - 202.

Component 8 7
» CO 0,999982 1,78032e05
C02 099993  6,99761e-05
H2 1 2,47082e 06
H20 0,992814 0,00718648
CH4 0999968  3,23177e-05
H25 0,999811 0000189315
MNH3 0999638  0,000362258
C14H10 9,96784e-06 0,99999
C22H4202 0,00179107 0,998209
N2 0,999983 1,7279e-05

Los resultados muestran que el acido estearico es especialmente selectivo en
la eliminacion de C14H10 con respecto a los demas componentes presentes en el gas
de sintesis. El acido estearico consigue retener mas del 99.99 % mol del C14H10 de
entrada. Por el contrario, la fraccion retenida en el acido esteéarico para el resto de
compuestos es muy baja, siendo el mas alto entre ellos el agua, del cual solo se
retiene el 0.7186 % mol /mol de toda el agua de entrada. Por Gltimo, se debe anadir
que el 0.1791 % mol de acido estearico pasa a formar parte del gas de sintesis, ya
gue parte de este se vaporiza durante la absorcion, con lo que su concentracion en
la corriente de salida gaseosa es de 2.631-10"> mol/mol

Las concentraciones a la entrada y salida del absorbedor de todos los compuestos
(asi como para el resto de equipos) se pueden consultar en el ANEXO Il - TABLAS DE
CORRIENTES.

5.2.2. Compresion del gas de sintesis

Antes de continuar con las operaciones de limpieza y mejora del gas de
sintesis, se introduce la etapa de compresion del gas. El valor maximo de presion
requerido en la planta lo limita el proceso Rectisol, que precisa de 80.4 bar de
presion para trabajar en condiciones 6ptimas, tal y como se indica en el Apartado
3.3.5. Eliminacion de gases acidos. Por tanto, el objetivo de esta etapa es conseguir
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que la presion del gas aumente desde 2 bar hasta 80.4 bar. Esto implica un ratio de
compresion de 40.2, el cual es demasiado grande para llevar a cabo en un solo
compresor. Habitualmente, por motivos de eficiencia energética, como se mostrara
mas adelante en el Apartado 6.2. Analisis mecanico, compresiones tan grandes se
dividen en varias etapas, en las cuales los ratios de compresion se sitlan
habitualmente entre 2 - 5 por etapa para poder insertar una etapa de refrigeracion
intermedia que evite un calentamiento excesivo del gas. Por ello, la estructura tipica
de un tren de compresion se basa en repetir la secuencia de equipos (intercambiador
- separador L-V - compresor) como se muestra en la Figura 5.31. Simulacion en
Aspen Plus del tren de compresion. Para cumplir con estas relaciones de compresion
es necesario instalar 3 etapas, cada una de ellas con un ratio de 3.425.

Figura 5.31. Simulacion en Aspen Plus del tren de compresion.

Desde el punto de vista del balance de materia, los separadores L-V son los
equipos mas relevantes. Como condicion de diseno se han impuesto que la
temperatura de entrada a cada compresor sea 50 °C. Tras el intercambiador, el
separador L-V debe retirar el liquido que condensa. Es necesario incluir este equipo
después de cada compresion - refrigeracion porque, aunque la temperatura a la
salida de cada refrigeracion sea la misma, al aumentar la presion, la temperatura del
punto de rocio aumenta, lo que permite condensar mas liquido tras cada compresion.
Tras el Gltimo compresor, se anaden de nuevo un intercambiador y un separador L-V
para ajustar la temperatura necesaria para la siguiente etapay retirar el condensado.
Para este Gltimo intercambiador, la temperatura de salida seran 40 °C en vez de 50
°C como en el resto de intercambiadores del tren de compresion, y también sera
tenido en cuenta en el balance de materia al tren de compresion.

Los cuatro separadores L-V consiguen retirar un flujo molar total de
condensado de 10 144.34 kmolh'1, representandose en la Tabla 5.19. Condiciones
de operacion y flujo de condensado en los separadores L-V del tren de compresion
el flujo de liquido eliminado (Corrientes 10, 14, 18 y 22 representadas en la Figura
5.31. Simulacion en Aspen Plus del tren de compresion) en cada uno de los
separadores L-V.
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Tabla 5.19. Condiciones de operacién y flujo de condensado en los separadores L-V del tren de compresion.

TEMPERATURA PRESION FLUJO MOLAR
N° DE CORRIENTE
/ °C / bar / kmolh-1
10 50 2.00 8 554.88
14 50 6.85 1 155.03
18 50 23.47 324.98
22 40 80.40 109.45

En todos los casos, el liquido eliminado es principalmente agua. El resto de
compuestos presentes en el gas de sintesis son gases en condiciones normales, por
lo que su condensacion requiere de temperaturas mucho mas bajas. Pese a ello, se
observa que parte de estos gases se eliminan con el agua condensada gracias a su
capacidad para solubilizarse en agua. De entre ellos, el gas que mas se elimina es el
NH3 debido a su alta solubilidad en agua. Solo en el tren de compresion se consigue
eliminar el 34.18 % mol/mol (medido entre las Corrientes 9 y 23 de la Figura 5.31.
Simulacion en Aspen Plus del tren de compresion) de todo el NHz de entrada. En la
Tabla 5.20. Balance de materia del NHz en el tren de compresion se resume el
balance materia del NHs durante el tren de compresion.

Tabla 5.20. Balance de materia del NHs en el tren de compresion.

FLUJO MOLAR x DE NHs % NH3s
N° DE CORRIENTE DE NHs ELIMINADO
/ kmolh-1 / mol/mol / % mol
10 26.57 0.0031 17.04%
14 11.05 0.0096 8.54%
18 8.51 0.0262 7.19%
22 7.17 0.0655 6.53%

Analizando los datos de la Tabla 5.20. Balance de materia del NH3 en el tren
de compresion se observa que la eficacia de eliminacion aumenta al aumentar la
presion del sistema. Antes de la primera compresion, en la Corriente 10, la fraccion
molar de NHs en el liquido supone el 0.0031 mol/mol, pero tras la uGltima
compresion, en la Corriente 22, la fraccion molar de NHs en el liquido aumenta 21
veces hasta representar 0.0655 mol/mol. Este fendmeno se explica gracias a la ley
de Henry.

La ley de Henry (Ecuacion 5.16) postula que la concentracidon maxima de un
gas en un liquido (Ca) depende de la presion parcial del gas, Pa, y de la constante de
Henry, H, para el gas y el liquido puestos en contacto.
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P, =H:-Cy Ecuacion 5.16

Sabiendo que la presion parcial de un gas es el producto de la presion total, P, por la
fraccion molar de A en el gas, ya (Ecuacion 5.17),

PA=P-yyu Ecuacion 5.17

se puede sustituir en la Ecuacion 5.16 para obtener la Ecuacion 5.18.

P-ya=H-Cy4 Ecuacion 5.18

Despejando Ca se obtiene la Ecuacion 5.19, la cual define la solubilidad de un gas
en un liquido.

P-ya

Ecuacion 5.19

O
>
I

La concentracion de A en el liquido aumenta al aumentar la presion del
sistema, y es el motivo principal del incremento de concentracion que experimenta
el NHs en el agua a medida que avanza en el tren de compresién. Debe notarse que
en la dltima etapa la temperatura es ligeramente menor que para el resto de
separadores L-V. La constante de Henry es un coeficiente de proporcionalidad que
depende de la temperatura y, en general, su valor disminuye al disminuir la
temperatura. Por ello, en el aumento de amoniaco solubilizado en la Gltima etapa
también se debe tener en cuenta este fendmeno.

Para el resto de gases la absorcion es mucho menor dado que presentan
constantes de Henry mucho mayores. En la Tabla 5.21. Eliminacion de gases durante
el tren de compresion se aporta el flujo molar total de cada compuesto eliminado
con el liguido condensado, asi como el porcentaje de eliminacion para cada uno de
ellos que constituye el tren de compresion en su conjunto (desde la Corriente 10
hasta la Corriente 22 de la Figura 5.31. Simulacion en Aspen Plus del tren de

compresion).
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Tabla 5.21. Eliminacion de gases durante el tren de compresion.

FLUJO MOLAR % ELIMINADO

COMPONENTE

/ kmol-h-1 / % mol
co 0.0029 3.022107
CO2 0.1373 2.556-10°
Ho 0.0060 5.601-107
CH4 0.0064 2.852:10¢
H2S 0.0069 6.289-104

NHs 53.3063 0.3418
C14aH10 3.199E-12 6.634-10°
C22H4202 1.045E-35 1.035-10-35
N2 1.202E-05 3.694-107

Abordar en este punto de la planta la compresion del gas tiene beneficios
sobre el resto del proceso de limpieza del gas de sintesis. Por un lado, los principales
componentes del gas de sintesis, el CO y el Hz, practicamente no se eliminan durante
esta etapa, mientras que productos toxicos como el NH3z y el HoS son los que mayores
porcentajes de eliminacion experimentan, lo que permitira reducir el estrés sobre sus
respectivas operaciones de eliminacion posteriores. Por otro lado, la compresion en
este punto ayudara a que los sistemas de limpieza por absorcidon sean mucho mas
eficientes gracias al aumento de solubilidad que tendran los gases en sus liquidos
absorbentes correspondientes.

5.2.3. Eliminacion de compuestos nitrogenados. Equipo A - 214

Durante la simulacion se han considerado dos compuestos nitrogenados, el
NHs y el N2. De entre estos dos, el NHs es la molécula que mas problemas puede
causar al proceso por ser toxica para los catalizadores y muy danina para el medio
ambiente. Como se ha expuesto el Apartado 3.3.2. Eliminacion de compuestos
nitrogenados, el agua representa un buen liquido absorbente para abordar su
eliminacion.

Como equipo encargado de la simulacion se ha utilizado de nuevo una
RadFrac. Al igual que el absorbedor de alquitranes, se selecciona que no presente ni
ebullidor ni condensador, se selecciona Absorber Yes en la carpeta Convergence y
en Block Option se vuelve a seleccionar el método NRTL [50].

Se indica que el fluido absorbente (Corriente 24 de la Figura 5.32. Simulacion
en Aspen Plus del equipo A - 214), agua al 100 % en este caso, entre por la primera
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etapa y que el gas de sintesis (Corriente 23 de la Figura 5.32. Simulacion en Aspen
Plus del equipo A - 214 se introduzca por la ultima.

Figura 5.32. Simulacion en Aspen Plus del equipo A - 214.

Para este sistema, la condicion de diseno es lograr reducir la concentracion de NHs
hasta 0.1 mgNm=3, que en término de fraccion molar se traduce en 1.316:107
mol/mol. Para tratar un flujo de 28 200.84 kmolhl de gas de sintesis con una
fraccion molar de NHs a la entrada de 0.00364 mol/mol, que entra a 40 °Cy 80.4
bar, se necesitaron 3 318.85 kmolh1 de agua pura a 15 °Cy 80.4 bar en una torre
que opera con 5 etapas de equilibrio. En la Tabla 5.22. Resumen del balance de
materia al equipo A - 214 se muestran los datos mas relevantes del balance de
materia en el absorbedor de amoniaco.

Tabla 5.22. Resumen del balance de materia al equipo A - 214.

Temperatura / °C 29.67 - 34.32
Presién / bar 80.4
Etapas de equilibrio 5

Flujo de gas de entrada / kmol-h-1 28 200.84
Fraccion molar de NHs a la entrada /mol/mol 0.00364
Flujo de gas de salida / kmol-h-1 27 020.69
Fraccion molar de NHs de salida mol/mol 1.316:107
Flujo de entrada de absorbente / kmol-h1 3 318.85
Flujo de salida de absorbente / kmol-h1 4 499.0
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Como en todos los sistemas de absorcion, ademas de eliminarse el
compuesto deseado se eliminan otros presentes en el gas. En la Tabla 5.23. Split
Fraction en el absorbedor A — 214 se muestra la fraccion molar de cada compuesto
que sale del absorbedor por la corriente gaseosa (Corriente 26, segunda columna) y
por la corriente liquida (Corriente 25, tercera columna).

Tabla 5.23. Split Fraction en el absorbedor A - 214.

Component 26 25
» O 0,987489 0,0125105
co2 0,843292 0,156708
H2 0999141 0000859107
H20 0,00317788 0,996822
CH4 0,960984 0,0301598
H25 0,505347 0,484653
MH3 3.46438e-05 0,999965
C14H10 0 1
C22H4202 0 1
M2 0,988345 0,011855

Se observa que el NHs es, con diferencia, el compuesto que mas se ha
eliminado durante la absorcion, cuya agua a la salida ha conseguido captar mas del
99.99 % mol de todo el NH3 de entrada. Se observa también que el Ci4H1o y el
C22H4202 se eliminan por completo durante esta etapa, al igual que todo el H20. En
el caso de estos compuestos, su eliminacion no se rige por la ley de Henry, ya que el
antraceno y el acido estearico son insolubles en agua. Para estos compuestos la
eliminacion se basa en que, a las condiciones de operacion de la torre (29.67 - 34.32
°C y 80.4 bar), todos ellos se encuentran como liquidos y se eliminan por arrastre
con el agua.

Es también destacable el porcentaje de H2S eliminado, que asciende hasta el
49.46 % mol en la corriente de salida del absorbente (Corriente 25 de la Figura 5.32.
Simulacion en Aspen Plus del equipo A - 214), lo que permite que su fraccion molar
en la salida gaseosa (Corriente 26 de la Figura 5.32. Simulacion en Aspen Plus del
equipo A - 214) sea de 2.038104 mol/mol. También es importante la eliminacion
de CO2, del cual se pierde el 15.66 % mol con la corriente liquida, lo que supone que
la corriente gaseosa de salida tiene una fraccion molar de 0.1676 mol/mol. En el
caso de estos dos gases su eliminacion es buena para el proceso en su conjunto ya
que permitira aliviar el estrés sobre el proceso Rectisol y reducir sus costes de
operacion.
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Remarcar que, para el caso del CO, el Hoy el CH4, su absorcion no es deseable
ya que supone perder gas de sintesis. Por suerte para estos gases su absorcion en
agua es notablemente mas pequena comparada con los gases anteriores. Sin
embargo, en flujos molares, esta etapa implica perder 120.77 kmolh? de CO, 9.27
kmolh1 de Ho y 68.18 kmol-h-1 de CHa.

5.2.4. Conversion de hidrocarburos ligeros. Equipo R - 216

Consiste en una etapa reactiva que tiene por objetivo transformar todos los
hidrocarburos que adn pudieran estar presentes en el gas en CO e Ha. El Gnico
hidrocarburo ligero supuesto en la simulacion de este trabajo ha sido el CH4. Para
transformar esta molécula en gas de sintesis existen dos reacciones muy aplicadas
en la industria, el reformado al vapor (Reaccion 2.1) y la oxidacion parcial (Reaccion
2.2). La primera es una reaccion endotérmica y requiere del uso de catalizadores
para aumentar la eficacia del proceso. La oxidacion parcial, por el contrario, puede
realizarse en ausencia de catalizadores y es exotérmica. El inconveniente principal
de este Ultimo proceso es que, para producirse en ausencia de catalizadores, se
requiere de altas temperaturas de operacion, entre (1 200 - 1 500) °C. La
introduccion de catalizadores en esta etapa no se ha considerado una opcion pues
estos se verian afectados por la presencia de H2S, impureza que aln no ha sido
eliminada.

La simulacién en Aspen se ha abordado con un reactor de tipo RStoic,
mostrado en la Figura 5.33. Simulacion en Aspen Plus del equipo R - 216. Este tipo
de equipos requieren de la introduccién de las reacciones quimicas y de su
conversion final en base al reactivo limitante.

Figura 5.33. Simulacién en Aspen Plus del equipo R - 216.

La reaccion de oxidacion parcial del metano (Reaccion 2.2) se ha supuesto
con una conversion del 100 %, siendo el Oz el reactivo limitante.
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CH, +1/,0, - CO+2H, Reaccién 2.2

Para satisfacer la conversion del 100 % impuesta al equipo es necesario
introducir una corriente gaseosa (Corriente 28 de la Figura 5.33. Simulacion en
Aspen Plus del equipo R - 216) en la cual la cantidad de O> de entrada sea suficiente
para satisfacer las proporciones estequiométricas de la Reaccion 2.2. Esta corriente
de Oz presentara la misma composicion que la corriente de rica en Oz introducida al
gasificador, la cual presentaba un 99 % mol/mol de O2 y un 1 % mol/mol de N». La
condicion de diseno para este equipo se basa en que la cantidad de O2 que entra al
reactor por la Corriente 28 de la Figura 5.33. Simulacion en Aspen Plus del equipo R
- 216 sea exactamente la mitad de la cantidad de CHa que entra a través de la
Corriente 27 de la Figura 5.33. Simulacion en Aspen Plus del equipo R - 216. Como
variable se selecciona el flujo total de la Corriente 28 de la Figura 5.33. Simulacion
en Aspen Plus del equipo R - 216, mientras que las condiciones de operacion pasan
por un reactor que trabaja de forma isotérmica a una temperatura de 1 200 °Cy a
80.4 bar de presion. El resultado es que, para una corriente de entrada de 27 020.69
kmolh-1, en la cual el CHs aporta 2 192.56 kmolh1, se necesitan 1 107.35 kmol-h1
para una corriente con el 99 % mol/mol de 02 (1 096.28 kmol-h-1 de Oz en la Corriente
28 de la Figura 5.33. Simulacion en Aspen Plus del equipo R - 216).

Pese a que la condicion de diseno impuesta debiera derivar en una
concentracion de CHa a la salida del RStoic de cero, la salida de este equipo reporta
una fraccion molar de CHa de 3.725-1011 mol/mol y de cero mol/mol para el caso
del O2. Esto se debe a la tolerancia maxima admisible para el error establecido en la
condicion de diseno (Design Specification).

Como consecuencia, el flujo molar de CO se ha visto incrementado en una
cantidad igual a la de CH4 de entrada, mientras que el de H> se ha incrementado el
doble de dicha cantidad. Gracias a ello, se ha conseguido aumentar el flujo molar de
gas de sintesis desde 27 020.69 kmol-h1 hasta 31 416.89 kmolh2. En |la Tabla 5.24.
Composicién molar de las corrientes de entrada y salida del R — 216 se muestran
las fracciones molares de todos compuestos presentes en la corriente de entrada
(Corriente 27 de la Figura 5.33. Simulacion en Aspen Plus del equipo R-216yen la
corriente salida (Corriente 29 Figura 5.33. Simulacion en Aspen Plus del equipo R -
216) del equipo R-216.
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Tabla 5.24. Composicion molar de las corrientes de entrada y salida del reactor R - 216.

X/ mol/mol
COMPONENTE
Corriente 27 Corriente 29
co 0.3506 0.3713
CO2 0.1677 0.1442
Ho 0.3988 0.4826
H20 3.953104 3.40-104
CH4 0.0811 3.7251011
02 0 0]
H2S 2.038104 1.752:104
NHs 1.32:107 1.132:107
N2 0.0012 0.0014

5.2.5. Aumento de la proporcion de hidrogeno. Equipo R - 218

En este punto de la planta se ajusta la proporcion de CO:H2 con el fin de
alcanzar los valores 6ptimos para el reactor de metanol. Para ello se hace uso de la
reaccion water - gas shift (Reaccion 2.4), introduciendo con ello una nueva etapa
reactiva en el proceso.

CO + H,0 & CO, + H, Reaccion 2.4

La reaccion water - gas shift es una reaccion de equilibrio, por lo que su
simulacion en Aspen Plus se ha realizado con un reactor tipo REquil, representado
enla Figura 5.34. Simulacion en Aspen Plus del equipo R - 218. Este tipo de equipos
solo demandan la introduccion de la reaccion o reacciones que se quieren simulary,
a cambio el programa devuelve las concentraciones de equilibrio para las
condiciones de temperatura y presion impuestas en el reactor.
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Figura 5.34. Simulacién en Aspen Plus del equipo R - 218.

Lo deseable es que el ratio Ho/CO sea superior a 2 para aumentar la
conversion de equilibrio en el reactor de metanol, pues el exceso de Hz desplaza el
equilibrio de la reaccion de sintesis hacia los productos. Sin embargo, aumentar este
ratio por encima de 2 implica perder carbono reactivo para la etapa de sintesis. La
reaccion water - gas shift permite aumentar la proporcion de H2 a costa de reducir
la cantidad de CO y transformarlo en CO2. Dado que el CO es la fuente principal de
carbono en el proceso de sintesis de metanol, reducir la cantidad de CO a la entrada
implicara perder reactivo, y con ello, eficacia global del proceso. Es este el motivo
principal por el que se ha seleccionado que el ratio H2/CO a la salida de este equipo
sea 2, con lo que su condicion de diseno es que la fraccion molar de H2 a la salida
sea el doble que la de CO.

La reaccion water - gas shift es exotérmica, por lo que, aplicando el Principio
de Le Chatelier se deduce que el equilibrio se vera favorecido hacia los productos
operando a temperaturas moderadas. En la Figura 5.35. Influencia de la temperatura
en la conversion de la reaccion WGS simulada en un reactor REquil se muestra un
analisis de sensibilidad realizado en Aspen Plus donde se aprecia la influencia de la
temperatura, medida en °C, en la conversion de la reaccion water - gas shift (Xwas),
calculada segun la Ecuacion 5.20:

NH,0,entrada — NH,0,salida

XWGS = Ecuacion 5.20

NH,0,entrada

donde Ny, o entrada €S la fraccion molar de H20 de entrada al reactor (suma del agua
de la Corrientes 30y 31 de la Figura 5.34. Simulacion en Aspen Plus del equipo R -
218, e Ny, salida €S la fraccion molar de H20 a la salida del reactor, Corriente 32 de
la Figura 5.34. Simulacion en Aspen Plus del equipo R — 218. La relaciéon CO/H20 a
la entrada se ha mantenido constante a lo largo del analisis de sensibilidad e igual a
4.075, mientras que la presion de operacion ha sido 80.4 bar.
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Figura 5.35. Influencia de la temperatura en la conversion de la reaccion WGS simulada en un reactor REquil.

Se observa que la funcion es monétona decreciente, por lo que, en términos
de conversion implica que cuanto menor sea la temperatura mayor sera la eficacia.
Como temperatura de operacion se ha seleccionado 250 °C con el objetivo de evitar
la condensacion de producto en la corriente de salida. En cuanto a la presion, la
reaccion water - gas shift presenta el mismo nimero de moles en los reactivos y en
los productos, lo que se traduce en que no existe ni contraccion ni expansion molar
durante la operacion. Aplicando de nuevo el Principio de Le Chatelier se deduce que
la presion no influye en la conversion de equilibrio, por lo que se ha mantenido
constante con respecto a las operaciones anteriores (80.4 bar).

Para estas condiciones de operacion, el reactor consigue cumplir la
especificacion de diseno (Ynz/Yco = 2 en la Corriente 32 de la Figura 5.34. Simulacion
en Aspen Plus del equipo R - 218) operando con un flujo de agua pura de entrada
de 2 880.96 kmolh1 (Corriente 31 de la Figura 5.34. Simulacion en Aspen Plus del
equipo R - 218), con el que se logra una conversion final de equilibrio del 0.9416.
El flujo de gas de sintesis se ha incrementado desde 31 416.89 kmol-h-1 de entrada
(Corriente 30 de la Figura 5.34. Simulacion en Aspen Plus del equipo R - 218) hasta
34 297.85 kmolh? de salida (Corriente 32 de la Figura 5.34. Simulacion en Aspen
Plus del equipo R - 218), mostrandose en la Tabla 5.25. Composicion molar de las
corrientes de entrada y salida del equipo R - 218 sus respectivas fracciones
molares.

Tabla 5.25. Composicion molar de las corrientes de entrada y salida del equipo R - 218.

x / mol/mol
COMPONENTE
Corriente 30 Corriente 32
CO 0.3713 0.2607
CO2 0.1442 0.2115
Ho 0.4826 0.5215
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H20 3.40104 4.926-103

CHa 3.7251011 3.412.1011
H2S 1.752:104 1.605-104
NHs 1.132:107 1.037-107

N2 1.377103 1.261.103

5.2.6. Eliminacion de gases acidos. Equipo A - 221

Los gases acidos mas relevantes que contiene el gas de sintesis son el CO2 y
el H2S. Como proceso encargado de su eliminacion se ha seleccionado el proceso
Rectisol en base a lo expuesto en el Apartado 3.3.5. Eliminacion de gases acidos.
Dentro de este, el equipo encargado de llevar a cabo la eliminacion de los gases
acidos es un absorbedor que opera con metanol puro como liquido absorbente.

De nuevo, el equipo encargado de la simulacion ha sido una RadFrac. Al igual
que en los otros dos absorbedores anteriores, se selecciona que no presente ni
ebullidor ni condensador, en la carpeta Convergence selecciona Absorber Yes y en
este caso, en la carpeta Block Option, en Property Method se selecciona el método
PRWS, dado que es uno recomendados por el propio programa Aspen Plus para la
simulacion del proceso Rectisol. Como en todo sistema de absorcion se debe indicar
que el gas (Corriente 35 de la Figura 5.36. Simulacion en Aspen Plus del Equipo A -
221) entre por la Ultima etapa de la torre mientras que el fluido absorbente (Corriente
36 de la Figura 5.36. Simulacion en Aspen Plus del Equipo A — 221) se introduce por
la etapa superior.

[+ ]
= £
A-Z21
>

Figura 5.36. Simulacion en Aspen Plus del equipo A - 221.

Universidad de Valladolid 100 29/06/2021



A diferencia de los sistemas de absorcion anteriores, que se han disenado
con el objetivo de eliminar solo un compuesto en concentro, esta absorcion tiene
como objetivo principal la eliminacion simultanea de CO2 y H2S. A la salida de este
absorbedor, la concentracion de H2S maxima admisible debe ser 1 mgNm3,
(6.576-107 mol/mol), mientras que el porcentaje en moles de CO2 para los procesos
de sintesis de metanol debe oscilar entre el (2 - 8) % mol [13]. El Gnico escenario en
el que este sistema es valido para abordar el proceso de eliminacion de gases acidos
es aquel en el que para la concentracion de CO2 requerida a la salida del absorbedor,
la concentracion de H2S a la salida sea inferior a la maxima admisible.

Se impone como condicion de diseno que la concentracion de CO2 en la salida
gaseosa (Corriente 38 de la Figura 5.36. Simulacion en Aspen Plus del Equipo A -
221) sea del 5 % mol. Para ello han sido necesarios 28 269.97 kmolh1 de metanol
puro a O °Cy 80.4 bar (Corriente 36 de la Figura 5.36. Simulacion en Aspen Plus del
Equipo A - 221) para una torre con 9 etapas de equilibrio que opera a temperaturas
de entre (9.89 - 32.87) °C e isobaricamente a 80.4 bar de presion. El gas de salida
(Corriente 38 de la Figura 5.36. Simulacion en Aspen Plus del Equipo A - 221)
presenta un flujo molar total de 24 489.84 kmolh2 con una fraccion molar de H2S
de 4.486-108 mol/mol (0.0682 mg:Nm=3), lo que verifica que el sistema es valido
para abordar la operacion. En la Tabla 5.26. Resumen del balance de materia al
equipo A - 221 se aportan los datos mas relevantes relativos al balance de materia
del absorbedor A - 221.

Tabla 5.26. Resumen del balance de materia al equipo A - 221.

Temperatura / °C 9.89 - 32.87
Presion / bar 80.4
Etapas de equilibrio 9
Flujo de gas de entrada / kmol-h-1 34 170.0
Fraccion molar de CO2 a la entrada / mol/mol 0.2123
Fraccion molar de H2S a la entrada /mol/mol 1.611-10+4
Flujo de gas de salida / kmol-ht 24 489.84
Fraccion molar de CO2 a la salida / mol/mol 0.05
Fraccion molar de H2S a la salida /mol/mol 4.486-108
Flujo de entrada de absorbente / kmol-h-1 28 269.97
Flujo de salida de absorbente / kmol-h-1 37 950.13

Atendiendo a los datos de la Tabla 5.26. Resumen del balance de materia al
equipo A - 221 se observa que el flujo total de gas de sintesis se ha reducido de
forma significativa, desde 34 170.0 kmolh1 hasta 24 489.84 kmol-h-1. Si bien parte
de esta reduccion se debe a la eliminacion de CO2 y H2S, también han sido
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considerables las absorciones de CO y Ha. Esta operacion retira del sistema un flujo
total de CO de 1 404.76 kmolh1y de 2 350.75 kmolh-1 de Hz, lo que implica perder
el 15.71 % mol del flujo total de CO de entrada al absorbedor y el 13.14 % mol del
flujo de Ho. Enla Tabla 5.27. Split Fraction en el absorbedor A - 221 la fraccidon molar
de cada compuesto que sale del sistema por la corriente de absorbedor (Corriente
37 dela Figura 5.36. Simulacion en Aspen Plus del Equipo A — 221)y por la corriente
gaseosa (Corriente 38 de la Figura 5.36. Simulacion en Aspen Plus del Equipo A -
221).

Tabla 5.27. Split Fraction en el absorbedor A - 221.

Component 38 37
» CH30OH 0,00554479 0,994455
o 0,342909 0,157091
coz 0,168825 0831175
H2 0,368561 0,131439
Hz20 0 1
CH4 0858111 0,141889
H25 0,00019956 0,9992
MH3 2,06423e-07 1
M2 0,856402 0,143598

5.3. Lazo de sintesis de metanol

El lazo durante el proceso de sintesis de metanol es uno de los puntos clave
para mejorar la eficacia del proceso y aumentar la conversion global del gas de
sintesis en metanol. El lazo lo conforman 4 equipos, como se puede ver en la Figura
5.37. Lazo de sintesis de metanol: dos intercambiadores de calor (Equipos | - 301 e
| - 303), un reactor (R - 302) y un separador L-V (S - 304).
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Figura 5.37. Lazo de sintesis de metanol.

El reactor R - 302 es el equipo encargado de la sintesis de metanol. La
conversion del gas de sintesis en metanol es uno de parametros clave, pues el lazo
se constituye por la necesidad de recircular los reactivos que no han reaccionado
durante el proceso de sintesis de metanol, como se vera mas adelante en detalle.

El separador L-V S - 304 se encarga de separar los productos de la etapa
sintética, agua y metanol, de los gases que no han reaccionado, CO, H2 e COo,
principalmente. La recirculacion es la corriente de salida gaseosa (Corriente 43 de la
Figura 5.37. Lazo de sintesis de metanol) del separador L-V, mientras que el producto
final sale del lazo como una corriente liquida (Corriente 46 de la Figura 5.37. Lazo
de sintesis de metanol). Este equipo también tiene como objetivo capturar con la
corriente liquida de salida parte del CO2 de salida del reactor de metanol y ajustar su
concentracion en la recirculacion para adecuarla a las condiciones de entrada al
reactor. En la corriente de recirculacion es necesario anadir una corriente de salida,
denominada purga (Corriente 44 de la Figura 5.37. Lazo de sintesis de metanol),
para evitar la acumulacion de compuestos inertes en el sistema. La purga lleva
implicita la perdida de eficacia al eliminar del lazo parte de los reactivos recirculados,
sin embargo, su presencia es imprescindible para aliviar la acumulacién en el lazo
de compuestos no reactivos, como el No.

5.3.1. Reactor de metanol R - 302

Es el equipo encargado de transformar el gas de sintesis en metanol. Su
simulacion en Aspen Plus se ha realizado a través de un reactor tipo RPlug, como se
muestra en la Figura 5.38. Simulacion en Aspen Plus del reactor R — 302. Este tipo
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de reactores simulan el comportamiento de reactores con flujo de piston, bien sean
tubulares o multitubulares, con o sin relleno por el interior de los tubos. Los reactores
con flujo de piston son los indicados para abordar reacciones que tienen lugar en
fase gas. Ademas, la configuracion en Aspen Plus de estos reactores permite
introducir cinéticas y equilibrios quimicos externos al programa. Para simular
adecuadamente este proceso es imprescindible poder introducir cinéticas y
equilibrios externos puesto que, en la sintesis de metanol, el catalizador juega un
papel fundamental en la conversion, ya que simular esta reaccion con un reactor
REquil devuelve datos muy distintos a los experimentales.

301 R-302 303

Y= =0

Figura 5.38. Simulacion en Aspen Plus del equipo R - 303.

La cinética utilizada para simular el proceso catalizado con Cu0/Zn0/Al>03
responde al modelo creado por Bussche y Froment [44], el cual utiliza el equilibrio
quimico desarrollado por Graaf [43] tal y como se indic6 en el Apartado 3.4.1.
Modelos cinéticos. Modelo de Bussche y Froment.

Las reacciones involucradas en la cinética son la de hidrogenacion de CO>
(Reaccion 2.7) y la water - gas shift (Reaccion 2.4).

CO, +3H, & CH;0H + H,0 Reaccion 2.7

CO+H,0 & CO, +H, Reaccion 2.4

Sus ecuaciones cinéticas (Ecuaciones 3.2 y 3.3) se dividen en los tres
términos caracteristicos de las cinéticas que utilizan los modelos matematicos de
LHHW [45]: Kinetic Term, Driving Force Term y Adsorption Term tal y como se expone
en la Tabla 3.9. Términos del modelo matematico LHHW para las reacciones
cinéticas del modelo de Bussche y Froment.. Las constantes de cada uno de estos
términos se introducen en Aspen Plus mediante la introduccion de sus respectivos
valores de A, B, Cy D expresados en las Ecuaciones 3.5, 3.7 y 3.9. Dichos valores,
expresados en las unidades requeridas por Aspen Plus (presion en Pa, velocidad de
reaccion en kmol - (kgcat-S)1y R en kJ - (kg- K)1) se muestran en la Tabla 5.28. Valores
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de Ay B para el Kinetic Term, Driving Force Term y Adsorption Term introducidas en
Aspen Plus para la simulacion del reactor de metanol. Los valores de Cy D no se
muestran porque en todos los casos valen cero.

Tabla 5.28. Valores de Ay B para el Kinetic Term, Driving Force Term y Adsorption Term introducidos en Aspen
Plus para la simulacion del reactor de metanol.

. A -6.452
. B 2 068.32
Kito A -34.951
B 14 928.07
KHZO A 8.147
KgKoKp, B -
s, Lo
, A 122
K B 94 765
" ( 1 > A 47.415
K: B -7059.7
A 4.672
In (K3) B 4773.3

Tras introducir estos parametros, el siguiente paso es seleccionar las
condiciones de operacion en el interior del reactor. En cuanto a la temperatura, los
valores habitualmente utilizados en la industria se encuentran entre (200 - 300) °C
[8]. Si aplicamos el Principio de Le Chatelier a las dos reacciones de equilibrio
utilizadas en el modelo, se puede prever que altas temperaturas disminuyen la
conversion de equilibrio pues ambas reacciones son exotérmicas. Por tanto, en
general, temperaturas bajas favoreceran la eficacia del proceso. La temperatura final
seleccionada ha sido 235 °C, por ser ademas una temperatura lo suficientemente
elevada como para que el gas reactivo no condense.

En cuanto a la presion los valores industriales sitlan esta variable entre (50
- 100) bar [8]. Por un lado, la reaccion de hidrogenaciéon de CO2 genera una
contracciéon molar, dado que cuatro moles de reactivos dan dos moles de producto.
Por otro lado, la reaccion water - gas shift no presenta ni contraccion ni expansion
molar. Englobando a las dos reacciones se deduce que durante la sintesis de
metanol el gas disminuye el nimero de moles que participan en esta etapa.
Aplicando en este sentido el Principio de Le Chatelier, presiones altas aumentaran la
conversion de equilibrio. Con el fin de no introducir mas equipos en la planta se ha
conservado la presion de operacion que ya traia el gas de sintesis de operaciones
anteriores, es decir, 80.4 bar.
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El catalizador empleado para en el desarrollo de la cinética seleccionada esta
constituido por CuO/Zn0O/Al203. Segun [44], este catalizador presenta una densidad
media de 1775 kgm=3. Se selecciona un reactor multitubular, con 8 000 tubos de
3.75 cm [52] cada uno, en el interior de los cuales se encuentra en lecho de
catalizador con una porosidad de 0.5 V/V.

En la Tabla 5.29. Condiciones de operacion y datos de diseno del reactor R -
302 se muestran las condiciones de operacion y los valores de diseno del reactor R
- 302 impuestos en la simulacion.

Tabla 5.29. Condiciones de operacion y datos de diseno del reactor R - 302.

Temperatura / °C 235
Presion / bar 80.4
Densidad del catalizador / kgm-3 1775
Porosidad del lecho / V/V 0.5
Ndmero de tubos 8 000
Diametro de los tubos / cm 3.75

La Unica variable del reactor que todavia no se ha especificado es su longitud,
pues sera la variable utilizada para ajustar la conversion por paso deseada. Para
definir una conversion por paso razonable se debe estudiar inicialmente la
conversion por paso maxima posible en base a las condiciones de operacion
impuestas. La conversion por paso se ha definido en base al carbono total que se
transforma, incluyendo en el calculo tanto el CO como el CO2. La conversion por paso
(X) se ha calculado aplicando la Ecuacion 5.21.

I:1CO,ENTRADA + 1:1CO LENTRADA ) — 1:ICO,SALIDA + 1:ICO ,SALIDA ..
X = ( z ) ( z ) Ecuacion 5.21

(nCO,ENTRADA + nCOZ,ENTRADA)

donde nco gnTrRADA Y Nco, ENTRADA SON 10s flujos molares de CO y CO2 de entrada al
reactor, respectivamente y ncosaripa Y Nco, saLipa Son los flujos de CO y CO2 a la
salida del reactor, respectivamente.

La conversion por paso maxima admisible se puede obtener facilmente
imponiendo una longitud al reactor lo suficientemente grande como para que el
sistema alcance el equilibrio quimico. En la Figura 5.39. Perfil de fracciones molares
en el reactor R - 302 se muestra el perfil de concentraciones en base a la longijtud
del reactor. En ella se observa que las fracciones molares de los principales
compuestos que intervienen en el proceso de sintesis han dejado de variar para una
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longitud de 40 m, y, por tanto, el sistema ha alcanzado el equilibrio para las
condiciones de temperatura y presion establecidas.

R-302 (RPlug) - Profiles Process Stream
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Figura 5.39. Perfil de fracciones molares en el reactor R - 302.

Calculando la conversion por paso aplicando la Ecuacion 5.21, se obtiene que
la conversion de equilibrio es 0.639, siendo necesarios 25 m para alcanzar dicha
conversion. Como se observa en la Figura 5.39. Perfil de fracciones molares en el
reactor R - 302, la conversion por metro se reduce a medida que avanza la reaccion,
de manera que, en los primeros metros, la conversion por metro es muy alta,
mientras que en los Ultimos metros la conversion es practicamente inexistente. Con
el objetivo de rentabilizar los metros de reactor sin renunciar a un buen valor de
conversion se ha impuesto como condicion de diseno que la conversion final sea de
0.63, para lo cual son necesarios 19.634 m.

Segun se expone en el Apartado 3.4.3. Tipos de reactor, la longitud promedio
de los reactores multitubulares utilizados en los procesos de sintesis de metanol
miden entre (8 - 12) m [12], pudiendo haber uno o dos reactores en serie. Para
cumplir con la conversion especificada son necesarios 19.634 m, por lo que la opcion
de diseno mas razonable es instalar 2 reactores en serie, cada uno de ellos con algo
menos de 10 m cada uno.

A lo largo del reactor R - 302 la corriente de proceso sufre una contraccion
molar que reduce el flujo molar desde 44 906.38 kmolh* de entrada hasta 29
540.44 kmolh1 de salida. En la Tabla 5.30. Composiciones molares de las corrientes
de entrada y salida del reactor R - 302 se muestran las fracciones molares de la
corriente de entrada al reactor (Corriente 40 de la Figura 5.38. Simulacion en Aspen
Plus del reactor R - 302) y de la corriente de salida (Corriente 41 de la Figura 5.38.
Simulacion en Aspen Plus del reactor R - 302).
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Tabla 5.30. Composiciones molares de las corrientes de entrada y salida del reactor R - 303.

x / mol/mol
COMPONENTE
Corriente 40 Corriente 41
CHsOH 3.517-103 0.2654
co 0.2118 6.697-102
CO2 0.06 0.086
Ho 0.6396 0.4471
H20 1.135107 5.141-103
CHa4 1.066-10° 1.621-10°
H2S 2.926-108 4448108
NHs 1.521.1014 2.312.1014
N2 0.0851 0.1293

5.3.2. Separador L-V. Equipo S - 304

Este equipo tiene como objetivo separar el gas de sintesis que no ha
reaccionado del metanol y agua formados durante la etapa sintética y ajustar la
concentracion de CO2 en la corriente de recirculacion. Los gases que no han
reaccionado en el reactor R - 302 deben ser separados y enviados de vuelta al inicio
del lazo de sintesis.

Tras la etapa reactiva, en la Corriente 42 de la Figura 5.40. Simulacion en
Aspen Plus del equipo S - 304, el CO2 constituye el 14.35 % mol/mol de los tres
principales compuestos gaseosos (CO, Hz y CO2). Esto hace que, tras la separacion
del gas de sintesis del metanol y agua, la recirculacion presente una concentracion
de CO2 muy alta que desajustaria las proporciones de entrada al reactor. El objetivo
de este equipo sera conseguir que la fraccion molar de CO2 en la corriente de
recirculacion (Corriente 43 de la Figura 5.38. Simulacion en Aspen Plus del reactor
R - 302) sea la justa y necesaria para que la corriente de entrada al reactor
(Corriente 40 de la Figura 5.38. Simulacion en Aspen Plus del reactor R - 302)
presenta una concentracion de CO2 de 0.06 mol/mol.
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Figura 5.40. Simulacion en Aspen Plus del equipo S - 304.

Para conseguir reducir la fraccion molar de CO2 en la corriente de
recirculacion se debe aumentar la solubilidad de este en el metanol y agua, y
eliminarlo asi con la salida liquida del separador L-V (Corriente 46 de la Figura 5.38.
Simulacion en Aspen Plus del reactor R - 302). Para conseguir aumentar la
solubilidad de cualquier gas en un liquido se puede, o bien aumentar la presion, o
bien disminuir la temperatura. Con el objetivo de no introducir mas compresores en
la planta, se dejara la presion de 80.4 bar que tiene el gas a la salida del reactor. Por
tanto, la Unica variable que se puede modificar para conseguir la concentracion de
CO2 requerida a la entrada del R - 302 es la temperatura de operacion en el
separador L-V.

La condicion de diseno de este equipo sera que la corriente de entrada al
reactor, (Corriente 40 de la Figura 5.38. Simulacion en Aspen Plus del reactor R -
302), que se constituye como la suma de la corriente de recirculacion (Corriente 45
dela Figura 5.37. Lazo de sintesis de metanol) y la corriente de salida del absorbedor
A - 221 (Corriente 38 de la Figura 5.37. Lazo de sintesis de metanol), presente un
porcentaje en mol de CO2 de 0.06 mol/mol. Para conseguir cumplir la condicién se
genera un Design Specification en Aspen Plus por el cual el programa puede variar
la temperatura de operacion en el separador L-V S - 304 para lograr que la corriente
de entrada al R - 302 presente una fraccion molar de CO2 de 0.06 mol/mol. El
programa consigue cumplir con la especificacion para una temperatura de operacion
en el equipo S - 304 de -35.88 °C, para la cual la concentracion de CO2 en la salida
gaseosa del S - 304 (Corriente 43 de la Figura 5.40. Simulacion en Aspen Plus del
equipo S - 304) es del 0.0720 mol/mol.

A las condiciones de operacion en el separador L-V S - 304, -35.88 °Cy 80.4
bar, practicamente todo el agua y metanol condensan, arrastrando consigo
pequenas trazas de otros gases presentes en el gas de sintesis ademas del CO». El
flujo molar de entrada al separador L-V (Corriente 42 de la Figura 5.40. Simulacion
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en Aspen Plus del equipo S - 304) es de 29 540.44 kmol-h1, la cual se divide en dos
corrientes, la gaseosa, (Corriente 43 de la Figura 5.40. Simulacion en Aspen Plus del
equipo S - 304) que presenta un flujo molar total de 20 426.40 kmolh1 mientras
que la liguida (Corriente 46 de la Figura 5.40. Simulacion en Aspen Plus del equipo
S - 304) presenta un flujo molar de 9 114.04 kmolh-1. En la Tabla 5.31. Fracciones
molares de las corrientes de salida liquida y gaseosa del equipo S - 304 se indican
las fracciones molares en corriente de salida gaseosa (Y), en la corriente de salida
liguida (X) y en la corriente de entrada (F) al separador L-V.

Tabla 5.31. Fracciones molares de las corrientes de salida liquida y gaseosa del equipo S - 304.

Component F X Y K
» CH30H 0,26543 086018  589967e-05  6,85864e-05
Cco 00669731  0,000593773 0,0965908 162,673
Cco2 0,0860809 0117638 0,0720005 0,612053
H2 0,447064 0,00103536 0,646077 624,015
H20 0,00514123 00166632  248471e-07  1,49714e05
CH4 1,62059¢-09  1,07971e-10 2,2955e-09 21,2603
H25 444825e-08 12051807 1,05562e-08 0,0875905
MNH3 2,31213e-14 7,2203e-14  1,22165e-15 0,0169197
M2 0129311 0,00388923 0,185272 47,6372

El parametro K se calcula como la divisién entre Y y X (como se indica en la Ecuacion
5.22), e indica cuantas veces es mayor la fraccion de un compuesto en el gas con
respecto al liquido.

Y
K= X Ecuacion 5.22

El flujo molar de entrada al separador L-V (Corriente 42 de la Figura 5.40. Simulacion
en Aspen Plus del equipo S - 304) es de 29 540.44 kmolh-1, la cual se divide en dos
corrientes, la gaseosa (Corriente 43 de la Figura 5.40. Simulacion en Aspen Plus del
equipo S - 304) presenta un flujo molar total de 20 426.40 kmol-h-1 mientras que la
liquida (Corriente 46 de la Figura 5.40. Simulacion en Aspen Plus del equipo S - 304)
presenta un flujo molar de 9 114.04 kmolh-1,

En términos masicos, la salida liquida del separador L-V (Corriente 46 de la Figura
5.40. Simulacion en Aspen Plus del equipo S - 304) presenta un flujo total de 302
286.51 kg:hl, mientras que la gaseosa (Corriente 43 de la Figura 5.40. Simulacion
en Aspen Plus del equipo S - 304) presenta un flujo masico de 252 648.15 kgh1
En la Tabla 5.32. Composicién masica de las corrientes de salida liquidas y gaseosa
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del equipo S - 304 se exponen las fracciones masicas de ambas salidas del
separador L-V.

Tabla 5.32. Composicién masica de las corrientes de salida liquidas y gaseosa del equipo S - 304.

w / mol/mol
COMPONENTE
Corriente 43 Corriente 46
CHsOH 3.517103 0.2654
Cco 0.2118 0.0670
CO2 0.060 0.0861
Ho 0.6396 0.4471
H20 1.135-107 5.141-103
CHa4 1.066-10° 1.621.10°
H2S 2.926:108 4.448108
NHs 1.521.1014 2.312:1014
N2 0.0851 0.1293

5.3.3. Recirculacion y purga

La purga es una corriente derivada de la recirculacion, (Corriente 44 de la
Figura 5.37. Lazo de sintesis de metanol) y que por lo tanto, presenta su misma
composicion. La purga se instala con la intencién de evitar la acumulacion de los
compuestos inertes (aquellos que no reaccionan) en el lazo de recirculacion. Estos
son el CHa, el NH3, el HoS y el No.

El NHz y el H2S se eliminaron casi por completo durante al proceso Rectisol y
posteriormente en la corriente liquida de salida del separador L-V S - 304 (Corriente
46 de la Figura 5.40. Simulacion en Aspen Plus del equipo S - 304, por lo que la
purga no necesita practicamente aliviar suacumulacion. En cuanto al CHa su fraccion
molar en el sistema también es muy baja, por lo que la purga tampoco viene
disenada en base a este compuesto.

El de mayor proporcion en el lazo es el N2, que debido a la recirculacion llega
a suponer el 8.51 % mol en la corriente de entrada al reactor de metanol (Corriente
40 de la Figura 5.38. Simulacion en Aspen Plus del reactor R — 302)y el 12.93 %
mol de la corriente de salida (Corriente 41 de la Figura 5.38. Simulacion en Aspen
Plus del reactor R — 302). En el separador L-V S - 304 se eliminan 35.45 kmol-h-1,
mientras que en el lazo estan entrando (por la corriente 38 de la Figura 5.37. Lazo
de sintesis de metanol) continuamente 37.04 kmolh1 de No. La purga debera ser lo
suficientemente grande como para eliminar la diferencia entre el N2 que entra al lazo
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y el N2 que sale del lazo, es decir, 1.59 kmol-h-1. La purga establecida supone el 0.05
% mol de la corriente gaseosa de salida del S - 304 (Corriente 43 de la Figura 5.40.
Simulacion en Aspen Plus del equipo S - 304), la cual retira constantemente del
sistema 1.89 kmolh1 de N, flujo ligeramente mayor al minimo, siendo el flujo total
de purga impuesto en el sistema es de 10.21 kmolh-1.

Por otro lado, la recirculacion presenta el beneficio anadido de generar exceso
de Hz en todo el lazo de sintesis. Durante el proceso Rectisol la proporcion Hz/CO de
2 generada en el reactor WGS, se modifica debido a las diferentes eficacias del
proceso Rectisol en la absorcion de CO y Ho. Por ello se genera cierto exceso de Hz
en la corriente de salida del absorbedor A - 221 (Corriente 38 de la Figura 5.36.
Simulacion en Aspen Plus del Equipo A — 221), que sitla el ratio Hz/CO en 2.061.
Gracias a ello, la recirculacion puede generar un exceso de H»> en el lazo de sintesis
gracias al cual la corriente de entrada al reactor (Corriente 40 de la Figura 5.38.
Simulacion en Aspen Plus del reactor R — 302) presenta una proporcion Ho/CO de
3.026. La acumulacién de H2 es un proceso beneficios para la etapa de sintesis ya
que permite aumentar la conversion de equilibrio y la velocidad de reaccion. En la
Figura 5.41. Influencia de la purga en la conversion de equilibrio en el reactor R -
302 se muestra como, a medida que se aumenta la fraccion de purga con respecto
a la corriente de salida gaseosa del separador L-V (Corriente 43 de la Figura 5.40.
Simulacion en Aspen Plus del equipo S - 304), la conversion de equilibrio disminuye
debido a una menor acumulacion de Hz en el lazo de sintesis.

PURGE - Results Summary
0635

=@ ((NCOIN+ NCO2IN)- (NCOOUT+ NCO20UT)

0630

0625

NCO20UT)

0,620

0615 |

0610

NCO2IM)- (NCOOUT

0,605

0,600

((NCOIN

0555

0,05 0,06 0,07 0,08 0,09 0,10 0,11 0,120,13 0,14 0,15 0,16 0,17 0,18 0,19 0,20 0,21 0,22 0,23 0,24 0,25 0,26 0,27 0,26 0,23 0,30 0,31 0,32 0,33 0,34 0,35 0,36 0,37 0,38 0,39 0,40 0,41 0,42 0,43 0,4 0,45 0,46 0,47 0,48 0,49 0,50 0,51
VARY 1B2 44 FRAC FRAC

Figura 5.41. Influencia de la purga en la conversion de equilibrio en el reactor R - 302.

Se puede concluir, por tanto, que la purga debe ser la menor posible para
aumentar la conversion en el reactor de metanol, siendo lo suficientemente grande
como para aliviar la acumulacion de H2 en el sistema.
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5.4. Destilacion y purificacion del metanol

Es la dltima seccion de la planta y tiene como objetivo alcanzar las
especificaciones indicadas en la Tabla 4.13. Caracteristicas del metanol de Grado A
y Grado AA que definen al metanol de Grado AA.

Como se ve en la Figura 5.42. Simulacion en Aspen Plus de la seccién de
destilacion y purificacion del metanol, la seccion se basa en dos torres de destilacion
(equipos D - 402 y D - 408), cada una de ellas precedidas por un intercambiador
de calor (equipos | - 401 e | - 407, respectivamente), que ajusta las temperaturas
de entrada, y una valvula, que ajusta las respectivas presiones de entrada.

5-305

~{)

401

— s a ]

Figura 5.42. Simulacion en Aspen Plus de la seccion de destilacion y purificacion del metanol.

5.4.1. Torre de destilacion D - 402

La primera torre de destilacion se utiliza para eliminar el CO2 y las pequenas
trazas de otros gases que aun contiene el liquido de salida del separador L-VS - 304
(Corriente 46 de la Figura 5.42. Simulacion en Aspen Plus de la seccion de
destilacion y purificacion del metanol). El liquido contiene CO, CO2, H2 CHa, H2S, NH3
y N2 cuyas fracciones molares son (5.93810+4, 0.118, 1.035:103, 1.080-1010,
1.205107, 7.220-1014 y 3.889-:10-3) mol/mol, respectivamente. De entre ellos el
mayoritario es el CO2, y aunque el H2S y el NH3 también presentan altas solubilidades
en metanol, sus fracciones molares a la entrada del separador L-V son ya muy
pequenasy su presencia en el liquido se puede suponer practicamente despreciable.
Los otros dos compuestos presentes en la Corriente 46 de la Figura 5.42. Simulacion
en Aspen Plus de la seccion de destilacion y purificacion del metanol son metanol y
agua, siendo el metanol el compuesto mayoritario, suponiendo el 86.02 % mol/mol.
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Puesto que el objetivo de esta torre es la eliminacion de los gases
solubilizados en la Corriente 48 (Figura 5.43. Simulacion en Aspen Plus del equipo
D - 402), el gas clave para abordar el diseno de la torre de destilacion D - 402 es el
CO2, pues es el mayoritario y uno de los mas dificiles de separar debido a su alta
solubilidad. En cuanto a los compuestos liquidos (metanol y agua), el metanol es el
de menor punto ebullicion, por lo que sera el compuesto que determinara las
condiciones de operacion en el ebullidor.

Figura 5.43. Simulacion en Aspen Plus del equipo D - 402.

El equipo encargado de llevar a cabo la operacion en Aspen Plus es una torre
RadFrac. El condensador debe ser parcial por la dificultad de condensar la corriente
de salida por la cabeza de la torre (Corriente 49 de la Figura 5.43. Simulacion en
Aspen Plus del equipo D - 402), que principalmente estara compuesta por CO». El
ebullidor es de tipo Termosifon debido a la inflamabilidad del metanol, que puede
ser peligroso de acumular en un ebullidor de tipo Kettle.

Dado que es el CO2 el gas mayoritario y el mas dificil de separar por su alta
solubilidad, la condicion de diseno se basa en obtener un cierto grado de eliminacion
con respecto a este componente La condicion de diseno ha consistido es imponer
una pureza masica de CO2 en la corriente de salida liquida (Corriente 50 de la Figura
5.43. Simulacion en Aspen Plus del equipo D - 402) de 0.05 % m/m. Como variable
del proceso se ha seleccionado la relacion de reflujo. Para una alimentacion de 9
114.04 kmolh', que entra a la torre a 140 °C y 20 bar, la condicién de diseno se
satisface para un de flujo de destilado de 1 159.0 kmolh-1 con una relacion de reflujo
de 1.6225 mol/mol. En la Tabla 5.33. Condiciones de operacion y variables de
diseno de la torre D — 402 se muestra un resumen de las caracteristicas técnicas de
la columna de destilacion D - 402.

Tabla 5.33. Condiciones de operacion y variables de disefno de la torre D - 402.

NUmero de etapas tedricas 9
Etapa de alimentacion 5
Flujo de destilado / kmol-h-1 1159
Tipo de condensador Parcial
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Temperatura en el condensador / °C 49.88

Relacion de reflujo / mol/mol 1.6225
Flujo de colas / kmol-h-1 7955.04
Tipo de ebullidor Termosifén
Temperatura en el ebullidor / °C 164.62
Relacion de ebullicion 0.2687

Las composiciones del flujo de destilado (Corriente 49 de la Figura 5.43. Simulacion
en Aspen Plus del equipo D - 402) y del flujo de colas (Corriente 50 de la Figura 5.4 3.
Simulacion en Aspen Plus del equipo D - 402) se muestran en la Tabla 5.34.
Composicion masica de las corrientes de salida de la torre D — 402 en fracciones
masicas:

Tabla 5.34. Composicion masica de las corrientes de salida de la torre D - 402.

w/ m/m
COMPONENTE
Corriente 49 Corriente 50
CHsOH 0.0255 0.9887
CO 3.063-103 2.907-1010
CO2 0.9510 4.999-104
Hz 3.844.104 2.2291012
H20 8.91510%6 0.0108
CHa4 3.190-1010 3.006-1015
H2S 6.833107 1.434-108
NHs 1.870-1013 7.736:10-15
N2 0.0201 1.402-108

5.4.2. Torre de destilacion D - 408

La salida por colas de la torre D - 402 esta constituida principalmente por
agua y metanol. De entre ellos dos, el metanol es el que presenta menor punto de
ebullicion, por tanto, el producto final debera salir en forma de destilado (Corriente
53 de la Figura 5.44. Simulacion en Aspen Plus del equipo D - 408), mientras que el
agua residual se eliminara a través del flujo de colas (Corriente 54 de la Figura 5.44.
Simulacion en Aspen Plus del equipo D - 408). La condicion de diseno de este equipo
es obtener la pureza de metanol definida en la Tabla 4.13. Caracteristicas del
metanol de Grado A y Grado AA para poder ser considerado de Grado AA. Este
metanol debe presentar una pureza del 99.85 % m/m de metanol, pudiendo
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contener pequenas cantidades de otras impurezas como acetona, etanol o agua. En
la simulacién no se ha considerado la formacion de mas impurezas que el agua, por
lo que sera la Gnica impureza en la que basar la especificacion de diseno. La cantidad
maxima admisible de agua en el producto final es del 0.10 % m/m.

53 =
51
54 =

Figura 5.44. Simulacion en Aspen Plus del equipo D - 408.

El equipo utilizado en Aspen Plus para la simulacion de esta etapa es de nuevo
una RadFrac. Se selecciona un condensador total y ebullidor tipo Kettle. En este caso
se desea que el producto final, el destilado, abandone el sistema en fase liquida para
cual es necesario un condensador total. En cuanto al ebullidor, el flujo de colas sera
mayoritariamente agua, por lo que no resulta peligroso utilizar este tipo de
ebullidores.

Este equipo, ademas de cumplir con las especificaciones del producto final,
debe satisfacer la produccion establecida como base de diseno de la planta. El flujo
de destilado debe ser, por lo tanto, de 250 000 kg:h'1 (6 000 Mt/d). La corriente de
entrada a la torre (Corriente 52 de la Figura 5.44. Simulacion en Aspen Plus del
equipo D - 408) tiene un flujo masico de 251 103.55 kg:h1y la condicion de diseno
es lograr la pureza del 99.85 % m/m de metanol en la corriente de destilado,
indicando como variable la relacion de reflujo. En la Tabla 5.35. Condiciones de
operacion y variables de diseno de la torre D - 408 se muestra el resumen de las
caracteristicas técnicas de la torre de destilacion D - 408.

Tabla 5.35. Condiciones de operacion y variables de diseno de la torre D - 408.

NUmero de etapas 10
Etapa de alimentacion 8
Flujo de destilado / kgh-1 250 000
Tipo de condensador Total
Temperatura en el condensador / °C 62.05
Relacion de reflujo / mol/mol 2.1044
Flujo de colas / kgh-1 2 801.14
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Tipo de ebullidor Kettle
Temperatura en el ebullidor / °C 89.66
Relacion de ebullicion / mol/mol 151.1

En la Tabla 5.36. Composiciones masicas de las corrientes de salida de la

torre D - 408 se muestra las fracciones masicas de la corriente de producto
(Corriente 53 en la Figura 5.44. Simulacion en Aspen Plus del equipo D - 408) y de

la corriente por colas (Corriente 54 de la Figura 5.44. Simulacion en Aspen Plus del

equipo D - 408).

Tabla 5.36. Composiciones masicas de las corrientes de salida de la torre D - 408.

w/ m/m
COMPONENTE

Corriente 53 Corriente 54

CHsOH 0.9985 0.1122
co 2.939-10-10 2.672-10-26
CO2 5.055-104 1.8881014
Hz 2.254-1012 3.165-1029

H20 9.944.104 0.8878
CHa4 3.040-1015 2.011-10-28
H2S 1.450-108 4.224.1016
NHs 7.822:10-15 1.2451018
N2 14181038 1.101:1023
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6. ANALISIS ENERGETICO

Las necesidades energéticas de la planta estan sujetas a las condiciones de
temperatura y presion necesarias para satisfacer los balances de materia realizados
en el Capitulo 5. SIMULACION EN ASPEN PLUS. En la Tabla 6.37. Resumen de las
necesidades energéticas de los equipos simulados se muestra el consumo de los
equipos que realizan algun tipo de intercambio energético, la energia puesta en juego
en cada uno de ellos, sus temperaturas de entrada y salida y el tipo de energia
absorbido o cedido al sistema.

Tabla 6.37. Resumen de las necesidades energéticas de los equipos simulados.

LISTA DE CONSUMO / tentrada / tsalida/ TIPO DE

EQUIPOS Gealkht o0 o0 ENERGIA
[-201 -262.36 900 150 Térmica
[-203 -122.38 153.24 50 Térmica
I-206 -51.00 215.26 50 Térmica
1-209 -41.21 215.81 50.00 Térmica
[-212 -41.48 216.31 40 Térmica
[-215 79.80 29.67 400 Térmica
l-217 -248.47 1200 250 Térmica
[-219 -59.13 250 40 Térmica
I-301 84.56 -15.09 235 Térmica
I-303 -133.49 235 10 Térmica
I-401 53.61 -33.81 140 Térmica
I-407 -25.01 64.10 63 Térmica
R-101 -170.69 900 900 Térmica
R-216 198.24 400 1200 Térmica
R-218 -2.60 250 250 Térmica
R-303 -183.38 235 235 Térmica
S-304 -18.89 10 -35.88 Térmica
C-205 38.49 50 215.26 Mecanica
C-208 37.07 50 215.81 Mecanica
C-211 36.88 50 216.31 Mecanica
*Cond D-402 -17.84 136.61 49.88 Térmica
*Ebull D-402 14.01 164.55 164.62 Térmica
*Cond D-408 -218.48 63.79 62.05 Térmica
*Ebull D-408 218.06 75.37 89.66 Térmica

* Ebull significa ebullidor y Cond condensador
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En general, la mayor parte de la energia puesta en juego es térmica. Los
intercambiadores de calor (incluidos los ebullidores y condensadores de las torres
de destilacion), los reactores y el separador L-V S - 305 son los equipos que
intercambian energia en forma de calor, mientras que los compresores son los
Unicos equipos supuestos en el diseno de la planta que intercambian un tipo de
energia diferente, concretamente, energia mecanica. Aquellos equipos que no se han
incluido en la Tabla 6.37. Resumen de las necesidades energéticas de 10s equipos
simulados es porque no realizan ningln intercambio energético.

6.1. Analisis térmico

El tipo de energia puesto en juego es mayoritariamente térmica. Este tipo de
energia se puede recuperar de los equipos que ceden calor del proceso y
aprovecharlo como fuente de energia para los procesos que lo demanden.

Para analizar como puede ser este acoplamiento térmico entre calor cedido y
calor demandado por el proceso se crea la Curva Compuesta. Su elaboraciéon se ha
llevado a cabo inicialmente con el programa HIX [53] y con los datos obtenidos (los
cuales se pueden consultarse en el ANEXO [V - TABLAS CURVA COMPUESTA'Y CURVA
GRAN COMPUESTA), se ha desarrollado el resto del analisis en Excel, como se
muestra en la Figura 6.45. Curva Compuesta (CC). Como condicion para su disefo
se ha impuesto que la diferencia minima de temperaturas sea de 20 °C, lo que quiere
decir que el gradiente térmico minimo para que exista transferencia de calor debe
de ser, al menos, de 20 °C.
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Figura 6.45. Curva Compuesta (CC).
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Como equipos que participan en este analisis energético se han utilizado
todos aquellos que intercambian energia térmica, es decir, todos los
intercambiadores de calor (incluidos los condensadores y ebullidores de las dos
torres de destilacion), todos los reactores y el separador L-VS - 304. Como es sabido,
los compresores, pese a que si generan un cambio de temperatura sobre el fluido de
proceso, no intercambian calor con el exterior puesto que durante la simulacion se
han supuestos adiabaticos, y por lo tanto no se recupera ni se cede calor durante las
compresiones.

La curvaroja de la Figura 6.45. Curva Compuesta (CC) representa todo el calor
que sale del sistema, y que, por tanto, debe ser recuperado. La curva azul de la Figura
6.45. Curva Compuesta (CC), representa todo el calor que es necesario aportar a la
planta, y por tanto, calor que hay que suministrar. Por un lado, la refrigeracion minima
tendra que ser suficiente para retirar todo el calor que no puede ser absorbido por el
proceso, lo que graficamente se corresponderia con la cantidad de energia por la
cual la curva roja no esta cubriendo a la curva azul por la derecha. La refrigeracion
minima necesaria debe por tanto de 929.9 GecalhL. En el caso de la calefaccion, la
minima se correspondera con la diferencia entre la curva azul y la curva roja en el
extremo izquierdo. Debido a la diferencia minima de temperaturas, la curva azul es
ligeramente superior a la curva roja. Esto hace necesaria una calefaccion minima de
5 Gcalh1, Este Gltimo calor debe suministrarse a temperaturas por encima de 1 200
°C. A priori, debido a las altas temperaturas a las que debe ser suministrada la
calefaccion, se necesitaria un horno, al menos, para satisfacer esta necesidad
térmica.

La recuperacion de calor del proceso se hace en base a la cantidad de calor
que es necesario retirar del proceso tras el acoplamiento térmico (929.9 Gecalh1). A
la hora de elaborar la recuperacion térmica, un recurso muy Util es la Curva Gran
Compuesta, la cual se muestra en la Figura 6.46. Curva Gran Compuesta (GCC). La
Curva GCC tiene ya en cuenta la diferencia entre el calor retirado y el absorbido del
proceso Yy la diferencia minima de temperaturas impuesta sobre los fenémenos de
transferencia de calor, por lo tanto solo se grafica el calor en exceso puesto en juego
y latemperatura a la que deben realizarse los intercambios de calor para retirar dicho
calor.
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Figura 6.46. Curva Gran Compuesta (GCC).

Antes de iniciar el estudio de la recuperacion de calor deben definirse las
caracteristicas del fluido que se va a utilizar con tal fin. Como fluido, que se incluye
dentro de los servicios auxiliares de la planta, se utilizara agua pura a 20 °C. Antes
de iniciar el calentamiento, este agua sera comprimida hasta alcanzar los 80 bar de
presion. El objetivo de esta integracion energética es crear vapor de agua que pueda
ser posteriormente descomprimido en un tren de descompresion para poder
abastecer de energia eléctrica a la planta, y en el caso de que existiera algin
excedente, venderlo a la red pUblica. Las caracteristicas del fluido se han supuesto
constantes e iguales a las condiciones de saturacion para el agua en fase liquida y
en fase gas, cuyos datos han sido extraidos de [54], las cuales indican en la Tabla
6.38. Condiciones de operacion y propiedades termodinamicas del agua de servicios

auxiliares.

Tabla 6.38. Condiciones de operacion y propiedades termodinamicas del agua de servicios auxiliares, donde

Tsat €S la temperatura de saturacion del agua a 80 bar. Cp. es la capacidad calorifica del liquido saturado a

presion constante. AHvap es la entalpia de vaporizacion del agua a 80 bar. Cpg es la capacidad calorifica del
vapor de agua saturado a presion constante.

Fluido Agua
Presién / bar 80

tsat / °C 295.01
Cp./ kJkg1eC1 5.614
AHvap / kKJkg1t 1441.4
Cpa / kJ-kg1eCt 5.882
CpL / Gealkg1°C1 1.342.106
AHvap / Gealkgt 3.445.104
Cpc / Gealkgl°C1 1.406-10°%
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El objetivo de esta integracion ha sido obtener vapor de agua sobresaturado
a 80 bar a la maxima temperatura posible. Para lograr este objetivo, la zona de mayor
interés sobre la Curva GCC es la situada de situada a la derecha del punto (t, AH) =
(225 °C, 418.7 Gealh?) (interseccion entre las curvas verde y gris en la Figura 6.47.
Integracion energética sobre la Curva Gran Compuesta). El calor cedido a la izquierda
de dicho punto es de alguna manera de baja calidad, dado que se encuentra por
debajo de la temperatura de saturacion del agua de servicio (295.01 °C) y en algunos
casos, el agua de servicio no serviria para refrigerar aquellas zonas de la Curva GCC
gue se encuentran por debajo de 20 °C. En este trabajo solo se evaluaran las zonas
que puedan ser refrigeradas con el agua de servicio definida, aquellas que necesiten
una refrigeracion mas fria, por debajo de 20 °C, no se estudiaran en esta integracion
energética.

El resultado final de la integracion para cumplir con este criterio se muestra
en la Figura 6.47. Integracion energética sobre la Curva Gran Compuesta.
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Figura 6.47. Integracion energética sobre la Curva Gran Compuesta.

La recuperacion energética empieza con el calentamiento del agua de
servicio, representado en la Figura 6.47. Integracion energética sobre la Curva Gran
Compuesta a través de la linea gris. Esta agua inicia el proceso a la temperatura
establecida como condicion, 20 °C, a una entalpia de 941.14 Gcalhl (punto
perteneciente a la recta que crean los punto (t, AH) = (30 °C, 940.61 Gcalh1) y (t,
AH) = (20 °C, 939.01 Gcalh1) de la curva GCC, los cuales pueden consultarse en el
ANEXO IV - TABLAS CURVA COMPUESTA Y CURVA GRAN COMPUESTA). Por lo tanto,
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nuestra agua de servicio empieza la integracion en las coordenadas (t, AH) = (20 °C,
941.14 Gcealh?).

Uno de los parametros mas importantes a la hora de elaborar las rectas de
calentamiento es su pendiente, calculada segln la Ecuacion 6.23.

Ay AT

= Ecuacion 6.23
Ax AH

AT
Despejando NI de la Ecuacion 6.24, en la cual m es el flujo masico de agua (kgh1)

AH = - Cpy, - AT Ecuacion 6.24

e igualando con la Ecuacion 6.23 se obtiene la Ecuacion 6.25.

Ay 1
Ax - Cpg

Ecuacion 6.25

De esta forma se aprecia claramente la importancia de la pendiente de la curva de
calentamiento en el desarrollo de la recuperacion energética. Se deduce que cuanto
mayor sea la pendiente del calentamiento menor sera el flujo de agua necesario, y
por tanto, mayor sera la temperatura al final del calentamiento.

Como se puede observar en la Figura 6.47. Integracion energética sobre la
Curva Gran Compuesta no existe ningun punto (pinch) que limite esta pendiente, por
tanto, se impuso la maxima posible. El punto final de este primer calentamiento es
el punto sobre la Curva GCC (t, AH) = (225 °C, 418.7 Gcalh1). De esta manera se
definen los dos puntos de una recta ((t, AH) = (20 °C, 941.14 Gcalh1)y (t, AH) = (225
°C, 418.7 Gcalh1)), por lo que puede calcularse, sustituyendo en la Ecuacion 6.23 'y
despejando m de la Ecuacion 6.25, el agua minima necesaria para este primer
precalentamiento.

AT 225-20 193.72 °C
AH  1491.14 — 4187 7" " Gcal/h
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i ! 1.9-10° kg
m1 = =19 —_
°C _4 Geal h

193.72 Gal/m’ 1.342-10 kg °C

Terminado el primer calentamiento iniciamos el estudio del segundo, que
aparece representado con una linea verde en la Figura 6.47. Integracion energética
sobre la Curva Gran Compuesta. Se entiende que para el segundo calentamiento se
va a aprovechar parte del agua ya calentada en el primero, dividiendo para ello el
flujo de agua del primer calentamiento y aprovechando asi parte de la energia ya
recogida. Por lo tanto, las coordenadas de inicio del segundo calentamiento
coincidiran con las coordenadas finales del primer calentamiento, (t, AH) = (225 °C,
418.7 Gcalh1).

Como condicion de diseno para este segundo calentamiento se impone que
la temperatura final (cuando AH = 0 Gcalh1) sea 890 °C, coincidiendo con el punto
de la curva GCC (t, AH) = (890 °C, 4.12 Gcal-h1). De esta manera se conocen el punto
de partida del segundo calentamiento, (t, AH) = (225 °C, 418.7 Gcalh1) y sus
coordenadas finales (t, AH) = (890 °C, 0 Gcalh-1). Durante este calentamiento el agua
debe alcanzar la temperatura de saturacion, evaporarse y sobrecalentarse hasta la
temperatura de 890 °C. Estos procesos se rigen segln las Ecuaciones 6.26, 6.27 y
6.28, respectivamente.

AHys, = AHp — (rh2 -Cpy - (ts2 — tp) ) Ecuacion 6.26
AHVS,Z = AHLS,Z - (mZ : AHvap) Ecuacion 6.27
AHgg, = AHyg, — (mz - Cpg - (tss2 — tvs,z)) Ecuacion 6.28

donde AH;s2 es la entalpia a la que el agua alcanza las condiciones de liquido
saturado, AHp es la entalpia de inicio del segundo calentamiento, ts> es la
temperatura de saturacion del agua y tp es la temperatura de inicio del segundo
calentamiento, AHys > es la entalpia a la que el agua alcanza las condiciones de vapor
saturado, donde AHss> es la entalpia final del sobrecalentamiento y tss2 es la
temperatura final del sobrecalentamiento.

Haciendo uso de la funcion SOLVER de Excel se obtiene que el flujo masico
para este segundo calentamiento debe ser de 328 407.4 kgh1. En la Tabla 6.39.
Resumen de la recuperacion energética se muestran los datos que definen las rectas
de calentamiento del agua de servicio.
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Tabla 6.39. Tabla resumen de la recuperacion energética.

qer 20

. . Evaporacion Sobrecalentamiento
Calentamiento Calentamiento P

tinicial / °C 20 225 295.01 295.01
AH inicial / Gealht 941.14 418.7 387.85 274.71
tfinal / °C 225 295.01 295.01 890
AH final / Gcalh1 418.7 387.85 274.71 0

m/ kght 1.9106 328 407.4 328 407.4 328 407.4

6.2. Analisis mecanico

El otro tipo de energia necesario para satisfacer las necesidades de la planta
es de tipo mecanica. Este tipo de energia se requiere en los tres compresores (C -
205, C - 208, C - 211) presentes en el tren de compresion. En este apartado se
hara un pequeno analisis del consumo de este tipo de instalaciones pretendiendo
con ello justificar la distribucion caracteristica de los trenes de compresion, basados
en la repeticion de la secuencia de equipos (intercambiador de calor - separador L-
V - compresor).

En analisis parte del Primer Principio de la Termodinamica aplicado a un
sistema que trabaja en estacionario, el cual se muestra en la Ecuacion 6.29.

2

i . c c2 )
QVC - WVC = Z r'nout . (hout + OTUt + g Zout> - 2 r'nin . <hin + % + g Zin) Ecuacion 6.29

Suponiendo que las compresiones se realizan de forma adiabatica (ch = 0)
y reversible (idealizacion con fines de simplificar la discusion siguiente), que la
velocidad de entrada es igual a la velocidad de salida (cj, = Coyut), Que la altura del
gas a la entrada es la misma que a la salida (z;;, = zqyt) Y que el flujo de fluido se
mantiene constante (m;, = m,,) €l Primer Principio de la Termodinamica se resume
en la Ecuacion 6.30.

Wye = m - (hin — hout) Ecuacion 6.30

Universidad de Valladolid 125 29/06/2021



En sistemas en los que el fluido no experimenta cambios de fase, el calculo de la
variacion de entalpia puede aproximarse aplicando la Ecuacion 6.31.

Ah = Cp - (Typ — Tout) Ecuacion 6.31

Sustituyendo la Ecuacion 6.31 en la Ecuacion 6.30, el balance de energia se
simplifica segun la Ecuacion 6.32.

Wyc =11 Cp * (Tin — Tout) Ecuacion 6.32

Si la compresion es ademas isentropica, la relacion entre temperaturas y presiones
antes y después de la compresion se expresa mediante la Ecuacion 6.33.

y-1
Y Ecuacién 6.33

Tin _ (Pi )
Tout  \Pout

Despejando la temperatura de salida de la Ecuacion 6.33 se obtiene la Ecuacion
6.34,

y-1
Y Ecuacién 6.34

la cual puede sustituirse en la Ecuacion 6.32, obteniéndose asi la Ecuacion 6.35.

y—1
. — Pout) v
Wyc=m-Cp-Tip-| 1— ( °ut> Ecuacién 6.35

A priori, analizando la Ecuacion 6.35 puede concluirse que tanto la
temperatura de entrada del gas (T;,) como la relacion de compresion experimentada
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por el gas (Pout/P ) influyen en el consumo final del equipo. Particularizando para el
m

caso de un tren de compresion en el cual las temperaturas de entrada y la relacion
de compresion en cada compresor son las mismas, el consumo de cada uno de ellos
se corresponde con la Ecuacion 6.36,

y-1
Y

o Pout P
Wye=m-Cp-Tjp-| 1— P Ecuacion 6.36
in

siendo el consumo global en el tren de compresion la suma de los consumos
individuales de cada uno de los compresores que lo constituyen. Por tanto, el
consumo global se puede calcular aplicando la Ecuacion 6.37, en la cual n el nimero

P . e
de compresores y ( °“t'“/p_ ) la relacidon de compresion individual de cada uno de
m,n

ellos.

y-1
. _ P Y
Wrc=n-[{m-Cp-Ty,[ 1 - (L“‘> Ecuacion 6.37

Pin,n

Si ahora quisiéramos conseguir la misma relacion de compresion global en un
solo compresor, expresada ésta como funcién de la relacion de compresion
individual de cada compresor constitutivo de un tren de compresion se obtiene la
Ecuacion 6.38.

P P n
out _ (Lt“> Ecuacion 6.38
Pin Pin,n

Sustituyendo en la Ecuacion 6.36, queda que el consumo para comprimir desde Pin
hasta Pout €n una sola etapa se puede expresar mediante la Ecuacion 6.39.
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P AUy
Wre=|m-Cp-Tiy| 1— <Ltn> Ecuacién 6.39

S—_

Por tanto, para que un tren de compresion con n etapas sea mas eficiente en
términos energéticos que un solo compresor se debe verificar la Inecuacion 6.39.

y-1 (=1
R pout,n Y R Pout,n ! Y ) .2
m-Cp-Tip| 1 —|—=—— < \m CpTjp| 1 === Inecuacion 6.39

Suponiendo que tratamos el mismo fluido y flujo masico y que en todos los
casos la temperatura de entrada es la misma, la Inecuacion 6.39 se puede resumir
en la Inecuacion 6.40.

y-1 n(V;l)
Poutn) Y Poutn Y )
n-{1—-—(—= <|1—-|—= Inecuacion 6.40

pin,n Pin,n

La inecuacion se verifica para todo n mayor que 1 (en términos fisicos no tiene
sentido la existencia de etapas menores a 1) y en nigual a 1 los consumo se igualan
(lo que en término fisicos supone que el tren de compresion lo constituye una sola
etapa). De esta manera se justifica porqué el consumo en un tren de compresion es
menor (siempre que la temperatura de entrada en cada etapa sea la misma).
Graficamente, en la Figura 6.48. Influencia del numero de etapas en la compresion
de un gas, se puede observar como la Inecuacion 6.40 se verifica para trenes de
compresion con distinto nimero de etapas. En el eje ordenadas (AW) representa el
término de la Inecuacion 6.40 que procede en cada caso, asi cuando el nimero de
etapas es mayor a 1 se grafica el término izquierdo de la Inecuacion 6.40 mientras
que si la compresion se aborda en una sola etapa se grafica el término derecho de
la Inecuacion 6.40.

La Figura 6.48. Influencia del numero de etapas en la compresion de un gas muestra
como la eficacia de generar compresiones en un tren aumenta a medida que se
aumenta el namero de etapas. Como criterio en la industria el incremento de presion
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por etapa (P"“t'“/p_ ) habitualmente se sitla entre (2 - 5), de manera que el nimero

de etapas necesarias viene condicionado también por esta relacion. Aumentar de
por encima de esta relacion el nimero de etapas supone aumentar el coste de
inmovilizado de la planta, que muchas veces no compensa, en término econémicos,

con el ahorro energético derivado.
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Figura 6.48. Influencia del nimero de etapas en la compresion de un gas.

El tren de compresion disenado en este trabajo muestra una disminucion
progresiva del consumo energético en cada etapa, tal y como se muestra en la Figura
6.49. Consumo energético de los compresores (/kW) del tren de compresion

simulado en Aspen Plus, pese a que todas ellas presentan la misma relacion de
compresion (3.4256) y misma temperatura de entrada (40°C). Esto se debe, en gran
parte, a la reduccion de flujo que experimenta la corriente de proceso en cada
separador L-V (la cual se analiz6 en detalle en el Apartado 5.2.2. Compresion del gas
de sintesis), suponiendo este hecho otro de los principales atractivos de utilizar
trenes de compresion en la industria para mejorar la eficacia energética de las

compresiones.
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Figura 6.49. Consumo energético (/kW) de los compresores del tren de compresion simulado en Aspen Plus.
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Por Ultimo, es importante destacar que el analisis mecanico que aqui se ha abordado
parte de la idea de que la variacion de entalpia experimentada durante una
compresion se puede calcular segin la Ecuacion 6.31. Esto no se cumple
estrictamente, lo que hace que hace que el consumo energético no sea exactamente
igual en cada etapa en un tren de compresion, aunque si lo sea el ratio de
compresion y las temperaturas de entrada.
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/. CONCLUSIONES

En base a los resultados obtenidos en este trabajo se puede concluir que los
residuos lignocelulésicos suponen una alternativa realista para la produccion de
biometanol a escala industrial. El beneficio medioambiental de utilizar biomasa como
materia prima reside en su propio proceso de sintesis, que en todos los casos deriva
un proceso fotosintético en el cual ha debido de absorberse CO2 atmosférico, como
se muestra en la Figura 7.50. Ciclo del carbono: combustibles fosiles VS biomasa.
De esta forma, todas las emisiones de CO2 derivadas del tratamiento de la biomasa
seran neutras. La conversion final del carbono presente en la biomasa a carbono en
el metanol es del 39.24 % mol/mol. Esto se traduce en que la corriente de proceso
consigue finalmente almacenar el 39.24 % mol/mol de todo el CO2 que fue
previamente absorbido durante el proceso fotosintético de formacion de la biomasa.

Para que la instalacién en su conjunto sea neutra, las emisiones derivadas
del consumo energético de instalaciones auxiliares como los sistemas de
refrigeracion, la unidad de separacion de aire o los sistemas de desorcion, deberan
compensarse con el CO2 retenido en el metanol. La planta presentara emisiones
neutras si el flujo de molar de CO2 es equivalente al flujo molar final de metanol
(7807.2 kmol-h-1), que en términos masicos implica un margen de 312 457 kg CO>
equivalente a la hora.

CICLO DEL CARBONO:
COMBUSTIBLES FOSILES vs BIOMASA

Cx

CARBONO CICLO DE CARBONO
ALMACENADO CERRADO

Figura 7.50. Ciclo del carbono: combustibles fésiles VS biomasa.

Siendo un residuo, se genera ademas un valor ético anadido sobre el producto
dado que evita generar escasez sobre productos de primera necesidad en el caso de
gue la biomasa fuese algun tipo de alimento, o la destruccion de ecosistemas en el
caso de que fuese madera procedente de la tala de bosques.
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En un sentido econémico, los beneficios los encontramos en el bajo precio de
los residuos. Por el contexto concreto de Espana, pais importador de recursos fosiles,
el uso de biomasa como fuente de carbono del proceso ayudaria a generar un
contexto industrial autbnomo e independiente de paises terceros. Para el caso
concreto de la comunidad de Castilla y Ledn, este tipo de plantas serian una forma
idonea de revalorizar las grandes cantidades de desechos forestales y agrarios que
se generan anualmente. Sin embargo, actualmente el grado de implementacion de
algunas tecnologias, como la gasificacion, es muy bajo y existe cierta incertidumbre
sobre el beneficio econémico que es posible obtener con este tipo de sistemas de
produccion de metanol, dado que no existe actualmente ninguna planta operativa
que trabaje unicamente con residuos lignocelulésicos como materia prima.

Con respecto a las plantas tradicionales de produccion de metanol, que
utilizan metano y carbén como materia prima de proceso, son destacables las
desventajas técnicas que presentan las plantas de biometanol. Las mas notables
derivan de la heterogeneidad de la materia prima, y la consecuente necesidad de
implementar un amplio sistema de limpieza y acondicionamiento del gas de salida
del gasificador.

Las diferencias con respecto a las plantas que utilizan metano son mucho
mas amplias que con a la que utilizan carbon. En el caso del metano, el Gnico sistema
de limpieza se aborda antes de la transformacion del metano en gas de sintesis y
consiste en su desulfuracion. Los procesos de eliminacion de compuestos
nitrogenados son inexistentes, mientras que los procesos para ajustar las
proporciones de CO, Ha y CO2 en el gas de sintesis a la entrada del reactor de metanol
No SON necesarios ya que su proporcion es ajustada durante las propias etapas de
formacion del gas de sintesis, variando la proporcion de las reacciones de reformado
al vapor (Reaccion 2.1) y oxidacion parcial (Reaccion 2.2). Todo ello hace que,
técnicamente hablando, el metano sea el proceso mas confiable.

Los problemas derivados del uso de metano responden a factores de tipo
medioambiental, politico y social. Como recurso no renovable, sus disponibilidades
estan abocadas a reducirse a medida que se siguen consumiendo. Este escenario
pronostica un contexto politico en el que las hostilidades entre los paises
demandantes de gas natural, como es Espana, y los paises exportadores se veran
acentuadas como consecuencia del aumento progresivo de su precio. El
encarecimiento de un recurso tan utilizado como el gas natural tendra repercusiones
sociales visibles, pues el precio de muchos productos y del principal recurso
calefactor de nuestro pais aumentara, generandose situaciones de desigualdad
social y pobreza.

En cuanto al carbdn, el proceso es mucho mas similar. La diferencia mas
significativa en lo relativo al proceso reside en la gasificacion. Con el carbdén se
pueden utilizar gasificadores que operen a temperaturas mas altas que en el caso
de la biomasa, lo que permite reducir e incluso eliminar la formacion de alquitranes
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durante esta etapa. Por tanto, proceso de eliminacion de alquitranes podria verse
eliminado. Con respecto al resto del proceso de limpieza y acondicionamiento del
gas de sintesis, la cantidad y secuencia de operaciones es similar.

Entre los numerosos problemas que implica el uso de carbén, el mas notable
es su alto impacto medioambiental. La eficacia de las plantas de produccion de
carbon es similar a las de biomasa, sin embargo, con este recurso las emisiones de
CO2 no se ven contrarrestadas como en el caso de la biomasa. Si utilizando biomasa
el flujo de CO2 que generaria emisiones neutras se corresponderia con el flujo molar
de metanol, en el caso del carbon este fendmeno no se da. El carbén presenta las
desventajas técnicas derivadas de una materia primas heterogénea, al igual que la
biomasa, y las desventajas medioambientales de una fuente no renovable.
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CooHa05 0 0 0 0 0 1 0.8212 | 2.63E-05 | 2.63E-05 | 5.93E-40 | 3.39E-05 | 3.39E-05 | 3.39E-05 | 1.85E-39 | 3.52E-05 | 3.52E-05 | 3.52E-05 | 5.00E-39 | 3.56E-05 | 3.56E-05 | 3.56E-05 | 1.47E-38 | 3.58E-05 0 2.24E-04 | 4.50E-60 | 4.50E-60 0 0 0 0 0 0 0 0 IRENE SUERO MARTIN
N, 0 0.01 0 8.46E-04 | 8.46E-04 0 8.21E-07 | 8.49E-04 | 8.49E-04 | 5.57E-10 | 1.09E-03 | 1.09E-03 | 1.09E-03 | 2.03E-09 | 1.14E-03 | 1.14E-03 | 1.14E-03 | 7.38E-09 | 1.15E-03 | 1.15E-03 | 1.15E-03 | 2.30E-08 | 1.15E-03 0 8.43E-05 | 1.19-03 | 1.19-03 | 0.01 | 1.38E-03 | 1.38E-03 0 1.26E-03 | 1.26E-03 | 1.60E-08 | 1.27E-03
Flujo molar / kmolh™ 2508.69 | 3255.18 | 12129.71 | 38466.60 | 38466.60 | 563.28 | 684.70 |38345.18 | 38345.18 | 8554.88 | 29790.30 | 29790.30 | 29790.30 | 1155.03 | 28635.26 | 28635.26 | 28635.26 | 324.98 | 28310.29 | 28310.29 | 28310.29 | 109.45 | 28200.84 | 3318.85 | 4499.00 | 27020.69 | 27020.69 | 1107.35 | 31416.89 | 31416.89 | 2880.96 | 34297.85 | 34297.85 | 127.85 | 34170.00 22/06/21 PAGE 1/2
Flujo de entalpia / Geakh ™ -263.059 | 9.021821 | -662.533 | -1087.26 | -1349.62 | -109.004 | -111.266 | -1347.36 | -1469.74 | -582.454 | -887.286 | -848.795 | -899.797 | -78.2662 | -821.531 | -784.465 | -825.674 | -21.7494 | -803.924 | -767.048 | -808.528 | -7.11933 | -801.408 | -227.138 | -313.945 | -714.61 | -634.809 | 3.052844 | -433.516 | -681.99 | -184.467 | -869.059 | -928.19 | -8.74573 | -922.749




A-221 |—301 R—-302 |—303 S—304 | —401 D—-402 1 —403 S—404 B —405 NOTAS:
GAS DE SINTESIS GAS DE SINTESIS GAS DE SINTESIS METANOL CRUDO METANOL CRUDO METANOL METANOL REFLUJO DE LA COLUMNA 1 REFLUJO DE LA COLUMNA 1 REFLUJO DE LA COLUMNA 1 )
ABSORBEDOR RECTISOL INTERCAMBIADOR DE CALOR REACTOR DE METANOL INTERCAMBIADOR DE CALOR SEPARADOR LIQUI,DO — VAPOR INTERCAMBIADOR DE CALOR COLUMNA DE DESTILACION 1 INTERCAMBIADOR DE CALOR SEPARADOR L/,QUIDO — VAPOR BOMBA REF SIGNIFICA REFRIGERACION
E—406 I —407 D — 408 I — 409 S—410 B—411 E—412 B—413 CAL SIGNIFICA CALEFRACCION
FLUJO DE COLAS DE LA COLUMNA 1 METANOL METANOL REFLUJO DE LA COLUMNA 2 REFLUJO DE LA COLUMNA 2 REFLUJO DE LA COLUMNA 2 FLUJO DE COLAS DE LA COLUMNA 2 METANOL PURIFICADO
EBULLIDOR TERMOSIFON INTERCAMBIADOR DE CALOR  COLUMNA DE DESTILACION 2 INTERCAMBIADOR DE CALOR  SEPARADOR LiQUIDO — VAPOR BOMBA EBULLIDOR KETTLE BOMBA GR SIGNICA GASES RESIDUALES
@ @ R SIGNIFICA RESIDUAL
I
';@:} | | PURGA >
B.L
CAL REF REF
R-302
? 1-301 ? E \ ? 1-303 ? % N _GR
~ .E | o s
! % % (o) REF REF + i
% CAL e REF (o)
i 5-304 i- --------------- :
@ @ ! D-408 i i S-410
¢ 5 ol
_____ *GX %,P ¥ GR i
i 5 i B-411
"._ 1-403 _® i E |
] E ! I
REF % REF % I METANOL >
‘ L.B.
@ /\ i : NOTAS GENERALES:
D-402 : : 5-404
METANOL Jl:@:} : : D — 145 (EN LOS LIMITES DE BATERIA).
1 1-401 ) : i REPRESENTA EL SISTEMA DE
3 l % N ) DESORCION Y RECUPERACION DEL
D@j‘ : ) LiQUIDO ABSORBENTE.
CAL CAL :
i i B-405
ECe & s .
i R i
DESDE S — 220 i
GAS DE pommmmmmmme- 1 ) i
SINTESIS \/ i @ REF | | CAL :
PFD - 101 : } |
A-221 ! L - L CAL |
| @ : jmmm————— . ®_ E-412 i ’ I
@_ CAL % E-406 ) | i é% / > % ' AGUA >
o Y |
- === » L.B.
| I
i D - 145 I " CAL 407 B-413
: | REF
. . . |
—| : GASES ACIDOS
I Y AGUA
L.B.
N° de corriente 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50 51 52 53 54
t /°C 40 0 32.87 9.88 | -15.09 235 235 10 35.88 | -35.88 | -35.88 | -35.88 | -33.81 140 4988 | 164.62 | 64.10 63 62.05 | 89.66
p / bar 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 20 20 20 20 1 1 1 1
Fraccion de vapor / molmol™ 1 0 0 1 0.9965 1 1 0.7103 1 1 1 0 |3.64E-03| 0.2568 1 0 0.3509 | 3.62E-03 0 0
Fraccion de liquido / mokmol™ 0 1 1 0 |3.46E-03 0 0 0.2897 0 0 0 1 0.9964 | 0.7432 0 1 0.6491 | 0.9964 1 1
Fracciones molares / mol-mol ™
CeH1005 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 REV | 00
CiH1404 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 DATE | 21/06
CHZOH 0 1 0.7408 | 6.40E-03| 0.0035 | 0.0035 | 0.2654 | 0.2654 | 5.90E-05 | 5.90E-05 | 5.90E-05| 0.8602 | 0.8602 | 0.8602 | 0.0340 | 0.9806 | 0.9806 | 0.9806 | 0.9979 |6.63E-02
Cco 0.2617 0 0.0370 | 0.3078 | 0.2118 | 0.2118 | 0.0670 | 0.0670 | 0.09659 | 0.0966 | 0.0966 |5.94E-04 | 5.94E-04 | 5.94E-04 | 4.67E-03 | 3.30E-10 | 3.30E-10 | 3.30E-10 | 3.36E-10 | 1.81E-26 BY | IRENE
Co, 0.2123 0 0.1589 | 0.05 0.06 0.06 | 0.0861 | 0.0861 | 0.0720 | 0.0720 | 0.0720 | 0.1176 | 0.1176 | 0.1176 | 0.9226 |3.61E-04 | 3.61E-04 | 3.61E-04 | 3.68E-04 | 8.13E-15 PRy
H, 0.5234 0 0.0619 | 0.6343 | 0.6397 | 0.6396 | 0.4471 | 0.4471 | 0.6461 | 0.6461 | 0.6461 | 1.04E-03 | 1.04E-03 | 1.04E-03 | 8.14E-03 | 3.51E-11 | 3.51F-11 | 3.51E-11 | 3.58E-11 | 2.97E-28
H,0 1.20E-03 0 1.08E-03 | 1.64E-25 | 1.13E-07 | 1.13E-07 | 5.14E-03 | 5.14E-03 | 2.49E-07 | 2.49E-07 | 2.49E-07 | 0.0167 | 0.0167 | 0.0167 | 2.11E-05| 0.0191 | 0.0191 | 0.0191 | 0.0018 | 0.9337 AL PED — 201 — 00
CH, 3.42E-11 0 | 4.38E-12|4.10E-11 | 1.07E-09 | 1.07E-09 | 1.62E-09 | 1.62E-09 | 2.30E-09 | 2.30E-09 | 2.30E-09 | 1.08E-10 | 1.08E-10 | 1.08E-10 | 8.49E-10 | 5.96E-15 | 5.96E-15 | 5.96E-15 | 6.07E-15 | 2.37E-28
0, 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 j
CsH-NO, 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 SECCIONES 3Y 4: LAZO DE SINTESIS
CoHNO,S 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 DE METANOLY PURIFICACION DEL
H.S 1.61E-04 0 1.45E-04 | 4.49E-08 | 2.93E-08 | 2.93E-08 | 4.456-08 | 4.45E-08 | 1.06E-08 | 1.06E-08 | 1.06E-08 | 1.21E-07 | 1.21F-07 | 1.21E-07 | 8.56E-07 | 1.34E-08 | 1.34E-08 | 1.34E-08 | 1.36E-08 | 2.35E-16 PRODUCTO FINAL
NHs 9.33E-08 0 | 8.40E-08|2.69E-14 | 1.52E-14 | 1.52E-14 | 2.31E-14 | 2.31E-14 | 1.22E-15 | 1.22E-15 | 1.22E-15 | 7.22E-14 | 7.22E-14 | 7.22E-14 | 4.69E-13 | 1.44E-14 | 1.44E-14 | 1.44E-14 | 1.47E-14 | 1.39E-18
C3Hs0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 CASTILLA'Y LEON, ESPANA
CuaHio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
CyoHa505 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 IRENE SUERO MARTIN
N, 1.27E-03 0 1.64E-04 | 1.51E-03 | 0.0851 | 0.0851 | 0.1293 | 0.1293 | 0.1853 | 0.1853 | 0.1853 | 3.89E-03 | 3.89E-03 | 3.89E-03 | 3.06E-02 | 1.59E-08 | 1.59E-08 | 1.59E-08 | 1.62E-08 | 7.45E-24
Flujo molar / kmolh™ 34170.00]28269.97|37950.13] 24489.84| 44906.03| 44906.38] 29540.44] 29540.44] 20426.40] 1021 [20416.19] 9114.04 | 9114.04 | 9114.04 | 1159.00 | 7955.04 | 7955.04 | 7955.04 | 7807.19 | 147.85
Flujo de entalpia / Geakh™ -922.749 | -1630.68 | -2225.49 | -327.943 | -528.233 | -443.649 | -627.034 | -760.528 | -200.39 | -0.1002 | -200.29 |-579.028 [ -579.028 | -525.423 | -102.492 | -426.764 | -426.764 | -451.777 | -442.337 | -9.85431 22/06/2021 PAGE 2/2
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TABLAS DE CORRIENTES



APENDICE Ill. TABLAS DE CORRIENTES

N° de corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
t/°Cc 900 400 400 900 150 150 151.60 | 153.24 50 50 50 [ 2152586 | 50 50 50 215.81 50
p / bar 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 6.85 6.85 6.85 6.85 2347 2347
Fraccion de vapor / mokmol* 1 1 1 ) 1 0.7769 o 1 1 09612 ) 1 1 0.9887
Fraccion de liquido / motmol™ o o o o 0 1 1 [ 0.2231 1 0 0 0.0388 1 ) 0 00113
Flujos molar / kmokh™
CeHic0s 1886.80 o 0 0 0 0 ) ) ) 0 0 0 o 0 o 0 )
CiiH100 555.88 0 ) [ 0 [ o o ) 0 0 o ) o o o o
CH30H o ) ) ) ) o ) o ) o ) [ ) o [ [ )
co o ) ) 959270 | 959270 0 017 [ 959253 | 959253 | 1.126-03 | 959253 | 959253 | 959253 | 5.56E:04 | 959253 | 959253 | 959253
o, o ) ) 537276 | 537276 o 0.38 | 537238 | 537238 | 5.58E-02 | 5372.32 | 5372.32 | 5372325 | 003 | 5372.30 | 5372.30 | 5372.30
H, o 0 0 10786.18 | 10786.18 [ 0.03 [ 10786.15 | 10786.15 | 2.20E-03 | 10786.15 | 10786.15 | 10786.15 | 1.13E-03 | 10786.15 | 10786.15 | 10786.15
H,0 o ) 12129.71 | 10206.29 | 10206.29 o 7335 | 1013295 | 10132.95 | 8528.242 | 1604.70 | 1604.70 [1604.704 | 114395 | 460.75 | 46075 | 460.75
CH, o ) ) 226082 | 2260.82 o 0.07 [ 226075 | 226075 | 2.58E-03 | 2260.75 | 2260.75 | 2260.747 | 1.26E:03 | 2260.75 | 2260.75 | 2260.75
0, o 3222632 [ [ [ o ) [ o [ ) o o o o o o
C3HiNO, 145.11 o ) o ) o o o 0 ) ) [ [ 0 0 0 0
C3HiNO,S 10.90 o ) o o o ) o 0 o ) [ [ 0 0 0
H,S o ) ) 10.90 10.90 o 2.06E-03 | 10.90 1090 | 2903 | 10.90 10.90 [10.89904 | 1.38E-03 | 10.90 10.90 10.90
NH;) o ) ) 15601 | 156.01 o 0.06 15596 | 15596 | 2657 | 12038 | 12038 |129.3842 | 1105 | 11833 | 11833 | 11833
C3HeO, o ) ) ) ) o ) o ) o ) [ ) o [ [ )
Ciahio o ) ) 4837 4837 o 4837 | 4.82E04 | 482E04 | 165E-12 | 4.82E04 | 4.82E-04 | 4.82E04 | 7.70E-13 | 4.82E04 | 4.82E04 | 4.82E04
CoaHix0; o ) ) o ) 56328 | 562.27 1.01 101 [ 507636 | 101 101 101 | 214E36 | 101 101 101
N, 0 3255 ) 3255 | 32552 0 56E04 | 3255 3255 | 4.76E06 | 3255 3255 3255 | 2.34E06 | 3255 3255 3255
TOTAL 2598.69 | 3255.18 | 12129.71 | 38466.60 | 38466.60 | 563.28 | 684.70 | 38345.18 | 38345.18 | 8554.88 | 20790.30 | 29790.30 | 29790.30 | 1155.03 | 28635.26 | 28635.26 | 28635.26
Flujo étrico m** 126208.2 | 91130.1 | 3384125 | 1876709 | 675609.2 | 240.2 2565 | 6796924 | 399908.7 | 159.2 | 3997495 [ 1767632 [ 1120556 | 216 | 112034.1 | 49876.9 | 322286
Flujo de entalpia / Geath® -263.06 9.02 -662.53 | 1087.26 | 134962 | 109.00 | -111.27 | -1347.36 | -1469.74 | 58245 | -887.29 | 84880 | -899.80 | 7827 | 82153 | -784.46 | 82567
N° de corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
t/°Cc 900 400 400 900 150 150 151.60 | 153.24 50 50 50 215.26 50 50 50 215.81 50
p / bar 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 6.85 6.85 6.85 6.85 2347 2347
Fraccion de vapor / mokmol* 1 1 1 ) 1 0.7769 o 1 1 09612 o 1 1 0.9887
Fraccion de liquido / motmol™ o o o o [ 1 1 0 0.2231 1 0 0 0.0388 1 ) 0 00113
Fracciones molares / molmol ™
CeHic0s 0.7261 o o ) 0 0 0 o 0 o 0 0 0 o o o 0
CiiH104 0.2139 [ ) 0 0 [ o o ) [ o ) o o o o o
CH30H o ) ) o ) ) ) o ) o o 0 ) o [ 0 )
co o 0 0 0.2494 | 0.2494 o 25604 | 02502 | 02502 | 1.3£07 | 03220 | 03220 | 03220 | 48E07 | 03350 | 03350 | 0.3350
o, o ) ) 01397 | 04397 o 55604 | 01401 | 01401 | 65E06 | 01803 | 01803 | 01803 | 2.3E05 | 01876 | 01876 | 0.1876
H, o ) ) 0.2804 | 0.2804 o 39E05 | 02813 | 02813 | 27E07 | 03621 | 03621 | 03621 | 98607 | 03767 | 03767 | 0.3767
H,0 o ) 1 0.2653 | 0.2653 o 01071 | 02643 | 0.2643 | 09969 | 0.0539 | 0.0539 | 0.0539 | 0.9904 | 00161 | 00161 | 00161
CH, o ) ) 00588 | 0.0588 o 107€-04 | 0.0590 | 00590 [ 3.02E07 [ 00759 | 00759 | 0.0759 | 1.09-06 | 0.0789 [ 00789 | 00789
0, o 0.99 0 [ ) 0 0 [ o o ) o o ) o o o
C3HiNO, 0.0558 ) ) o o o ) o 0 o [ 0 0 0 0 0 0
C3HiNO,S 4.20E-03 ) ) ) ) ) ) o o o [ ) 0 [ 0 0 0
H,S o ) ) 2.83E-04 | 2.83E04 o 3.01E-06 | 2.84E-04 | 2.84E-04 | 3.39E-07 | 3.66E-04 | 3.66E-04 | 3.66E04 | 1.20E06 | 3.81E04 | 381E04 | 381E04
NH; o ) ) 4.06E-03 | 4.06E-03 o 8.25E-05 | 4.07E-03 | 4.07E:03 | 3.11E-03 | 4.34E-03 | 4.34E-03 | 4.34E03 | 9.57E03 | 4.13E03 | 4.13E03 | 4.13E03
C3He0, o ) ) ) o ) ) ) ) o o 0 ) [ [ [ 0
CiaHio o ) 0 1.26E-03 | 126E-03 o 00706 | 1.26E:08 | 1.26E08 | 193E-16 | 162E-08 | 1.62E-08 | 1.62E-08 | 6.67E-16 | 1.68E-08 | 1.68E-08 | 1.68E-08
[ o ) ) ) o 1 08212 | 2.63E05 | 26305 | 5.93E-40 | 3.39E05 | 3.39E05 | 3.39E-05 | 1.856-39 | 352605 | 352605 | 3.52E-05
N, [ 001 ) 8.46E-04 | 8.46E:04 0 8.21E-07 | 8.49E-04 | 8.49E-04 | 557610 | 1.09E-03 | 1.09E03 | 1.09E:03 | 2.0309 | 1.14E:03 | 1.14E:03 | 1.14E03
TOTAL 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Entalpia molar / kcakmol* -101.23 2.77 5462 | 2826 | 3509 | -19352 | -16250 | -35.14 | -3833 | 6808 | 2078 | -2849 | -30.20 | -67.76 | 2869 | -27.40 | -28.83
Entropia molar / calmol *K* -80.48 473 5.18 14.80 570 | -474.86 | -397.89 5.85 322 3854 6.92 7.70 3.24 3854 493 5.70 2.06
N° de corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
t/°Cc 900 400 400 900 150 150 151.60 | 153.24 50 50 50 215.26 50 50 50 215.81 50
p / bar 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 6.85 6.85 6.85 6.85 2347 2347
Fraccion de vapor / kgkg 1 1 1 ) 1 0.7945 o 1 1 0.9651 o 1 1 0.9898
Fraccion de liquido / kgkg” o o 0 [ [ 1 1 ) 0.2055 1 0 0 0.0349 1 ) ) 0.0102
Flujos mésicos / kgh™
CoHic0s 3059295 0 ) ) 0 o 0 0 ) ) 0 0 0 0 0 0 0
CiiH100 116862.9 ) [ [ 0 [ o [ 0 [ ) ) o o o o )
CH30H o ) ) ) o ) ) o o o ) [ ) 0 [ [ 0
co o ) ) 268695.4 | 268695.4 ) 48 [ 268690.6 | 268690.6 | 3.15E-02 | 268690.6 | 268690.6 | 268690.6 | 1.56E-02 | 268690.6 | 268690.6 | 268690.6
o, o ) ) 2364539 | 2364539 o 165 | 236437.4 [ 2364374 | 25 | 236434.9 | 236434.9 | 2364349 | 12 | 2364337 | 2364337 | 236433.7
H, 0 ) 0 217436 | 217436 0 537602 | 217436 | 217436 | 461E-03 | 217436 | 217436 | 217436 | 2.20E:03 | 217436 | 217436 | 217436
H,0 o ) 218520.2 | 183869.2 | 183869.2 o 13214 | 1825479 | 182547.9 | 153638.7 | 28909.2 | 28909.2 | 28909.2 | 206086 | 8300.6 | 8300.6 | 83006
CH, o ) ) 36269.8 | 36269.8 ) 12 36268.7 | 36268.7 | 4.15E-02 | 36268.6 | 36268.6 | 36268.6 | 2.03E-02 | 362686 | 362686 | 36268.6
0, 0 103120.4 [ [ 0 [ o [ 0 [ ) ) o o o ) )
C3H:NO, 1292836 o o o ) o o o ) ) 0 0 0 0 0 0 0
C3HiNO,S 13211 ) ) o o o o o ) o o [ [ 0 0 0 0
H,S o ) ) 3716 3716 o 7.04E02 [ 3716 3716 | 9.88E02 | 3715 3715 3715 | 471602 | 3714 3714 3714
NH;) o ) o 26570 | 2657.0 o 9.626-01 | 26560 | 26560 | 4525 | 22035 | 22035 | 22035 | 1883 | 20152 | 20152 | 20152
C3HeO, o ) o ) o ) ) o o o ) [ ) 0 0 o 0
CiaHio 0 0 0 86218 | 86218 0 8621.7 | 859E-02 | 859602 | 2.95E-10 | 8.59E-02 | 8.59E-02 | 859E-02 | 1.37E-10 | 8.59E-02 | 8.59E-02 | 8.59E-02
CoaHix0; o ) o ) o 190712.3 | 190370.7 | 3416 3416 | 172633 | 3416 3416 3416 | 7.23E34 | 3416 3416 3416
N, 0 9119 0 9119 9119 0 158602 | 9119 9119 | 133604 | 9119 911.9 911.9 | 6.56E05 | 911.9 911.9 911.9
TOTAL 4370419 | 104032.3 | 218520.2 | 759594.3 | 759594.3 | 190712.3 | 200337.4 | 749969.3 | 749969.3 | 1540938 | 595875.4 | 595875.4 | 595875.4 | 20798.1 | 5750773 | 575077.3 | 575077.3
Flujo étrico m** 126208.2 | 91130.1 | 3384125 | 1876709 | 675609.2 | 240.2 2565 | 6796924 | 399908.7 | 159.2 | 3997495 [ 1767632 [ 1120556 | 216 | 112034.1 | 49876.9 | 322286
Flujo de entalpia / Gealh® -263.06 9.02 -662.53 | 1087.26 | -1349.62 | 109.00 | -111.27 | -1347.36 | -1469.74 | 58245 | -887.29 | 84880 | -899.80 | 7827 | 82153 | -784.46 | 82567
N° de corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
t/°Cc 900 400 400 900 150 150 151.60 | 153.24 50 50 50 215.26 50 50 50 215.81 50
p / bar 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 6.85 6.85 6.85 6.85 2347 2347
Fraccion de vapor / kgkg 1 1 1 ) 1 0.7945 o 1 1 0.965097 o 1 1 09898
Fraccion de liquido / kgkg" o o o [ [ 1 1 0 0.2055 1 0 0 0.034903 1 ) 0 0.0102
Fracciones masicas / kgkg "
CeHio0s 07 o ) ) o o ) 0 ) ) ) 0 0 0 0 0 o
CiiH100 0.267395 0 [ ) 0 [ ) [ [ ) ) ) o ) o o )
CH30H o ) o ) o ) ) o o o o 0 o 0 [ [ 0
co 0 0 0 03537 | 0.3537 o 239605 | 03583 | 03583 | 2.04E:07 | 04509 | 04509 | 04509 | 7.49E:07 | 04672 | 04672 | 04672
o, o ) o 03113 | 03113 o 8.26E-05 | 03153 | 03153 | 1.50E-05 | 03968 | 03968 | 0.3968 | 573E05 | 04111 | 04111 | 04111
H, 0 ) 0 0.0286 | 0.0286 o 268E-07 | 00200 | 00200 [ 2.996:08 | 00365 | 00365 | 00365 | 1.10E-07 | 00378 | 00378 | 00378
H,0 o ) 1 02421 | 0.2421 o 6.60E-03 | 02434 [ 02434 | 09970 | 00485 | 00485 | 00485 | 09909 | 00144 | 00144 | 00144
CH, o ) o 00477 | 0.0477 o 585606 | 0.0484 | 00484 | 00000 | 00609 | 00609 | 00609 | 9.756:07 | 00631 | 00631 | 00631
0, 0 0.9912 0 0 0 ) 0 0 ) 0 [ ) ) 0 o o o
C3HiNO, 0.0296 ) ) o o o o o o o [ [ 0 0 0 0 0
C3HiNO,S 3.02E03 ) o ) ) o o o o o 0 0 [ 0 [ 0 0
H,S o ) o 4.89E-04 | 4.89E-04 0 3.51E-07 | 4.956-04 | 4.956-04 | 6.41E-07 | 6.23E04 | 6.23E04 | 6.23E04 | 2.27E06 | 6.46E04 | 6.46E04 | 6.46E-04
NH;) o ) o 3.50E-03 | 3.50E-03 0 4.80E-06 | 3.54E-03 | 3.54E-03 | 2.94E:03 | 3.70E-03 | 3.70E03 | 3.70E03 | 9.05E:03 | 3.50E03 | 3.50E03 | 3.50E-03
C3HeO, o ) o ) o ) ) o ) o o 0 o 0 ) [ 0
CiaHio 0 ) o 00114 | 00114 o 00430 | 115607 | 115607 | 191E-15 | 144E-07 | 1.44E-07 | 1.44E-07 | 6.60E-15 | 1.49E-07 | 1.49E-07 | 1.49E-07
[ o ) o ) o 1 09503 | 4.55E:04 | 455604 | 1.11E38 | 5.73E04 | 5.73E-04 | 5.73E-04 | 3.48E-38 | 5.94E04 | 5.94E04 | 5.94E-04
N, 0 8.77E-03 [ 1.20E-03 | 120E-03 0 7.86E:08 | 1.22E-03 | 1.22F-03 | 8.66E-10 | 153E-03 | 153E:03 | 1.53E03 | 3.15E-09 | 159E-03 | 159E-03 | 159E-03
TOTAL 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Entalpia mésica / keatkg” 60191 | 8672 | 303191 | -1431.37 | -1776.77 | 57156 | 555.39 | -1796.55 | -1959.73 | -3779.86 | -1489.05 | -1424.45 | -1510.04 | -3763.14 | -1428.56 | -1364.10 | -1435.76
Entropia mésica / calgm*K* 0.48 0.15 0.29 0.75 0.29 140 136 0.30 -0.16 214 0.35 0.39 0.16 214 0.25 0.28 0.10
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APENDICE Ill. TABLAS DE CORRIENTES

N° de corriente 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35
t/c 50 50 216.31 40 4438 4438 15 3431 29.67 400 400 1200 250 250 250 40 40 40
p / bar 2347 2347 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 804 804 804 804 804 804
Fraccion de vapor / mokmol* o 1 1 0.9999 0 1 0 0 1 1 1 1 1 ) 1 0.9963 ) 1
Fraccion de liquido / molmor™ 1 0 0 0.0001 1 0 1 1 0 0 0 0 ) 1 ) 0.0037 1 )
Flujos molar / kmokh™
CeHic0s o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
CuiHicOs 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 o o o o ) )
CH;0H o o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0
co 5.81E-04 | 959253 | 959253 | 959253 | 6.39E-04 | 959253 ) 12001 | 947252 | 947252 ) 11665.08 | 11665.08 o 894239 | 894239 | 3.376:04 | 894239
o, 003 | 537227 | 537227 | 537227 | 003 | 537224 ) 841.87 | 4530.37 | 4530.37 ) 453037 | 453037 ) 7253.06 | 7253.06 | 2.536-02 | 7253.04
H, 1.20E03 | 10786.15 | 10786.15 | 10786.15 | 1.42E-03 | 10786.15 ) 927 [ 10776.88 | 10776.88 ) 15162.00 | 15162.00 ) 17884.69 | 17884.69 | 1.44E-03 | 17884.69
H,0 31643 | 14432 | 14432 | 14432 | 10225 | 4208 | 331885 | 3350.24 | 1068 10.68 ) 10.68 1068 | 288096 | 16895 | 16895 | 127.82 | 4113
CHa 1.28E03 | 2260.74 | 2260.74 | 2260.74 | 132E:03 | 2260.74 ) 6818 | 219256 | 219256 ) 117E-06 | 1.17E-06 ) 117E-06 | 117606 | 4.31E-13 | 1.17E-06
0, 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1096.28 ) ) ) ) ) ) )
C3HNO, o o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0
C3H/NO,S o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
HS 130603 | 10.90 10.90 10.90 | 1.28E-03 | 10.89508 ) 5.389284 | 5.505796 | 5.505796 ) 5505796 | 5505796 o 5505796 | 5.505796 | 0.000547 | 5.505249
NH; 851 10982 | 10982 | 109.82 747 | 1026501 ) 102.6466 | 0.003556 | 0.003556 ) 0.003556 | 0.003556 o 0.003556 | 0.003556 | 0.000368 | 0.003188
CsHe0, o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
Cuabio 6.19E-13 | 4.826:04 | 4.82E:04 | 4.826:04 | 1.55E-13 | 4.826:04 ) 0.000482 | 4.74E-36 | 4.74E-36 o o o o o o o o
CazHa0; 162E36 | 101 101 101 | 161E36 | 101 ) 1.008883 | 122E55 | 1.22E55 0 o o o o o 0.00E+00 o
N, 2.40E06 | 3255 32.55 3255 | 252E06 | 32.55143 ) 0.379386 | 3217204 | 32.17204 | 11.07353 | 43.24557 | 43.24557 ) 43.24557 | 43.24557 | 2.04E06 | 43.24557
TOTAL 32498 | 2831029 | 28310.29 | 2831029 | 109.45 | 28200.84 | 3318.85 | 4499.00 | 27020.69 | 27020.69 | 1107.35 | 31416.89 | 31416.89 | 2880.96 | 34297.85 | 34207.85 | 127.85 | 34170.00
Flujo volumétrico m*h™ 6.1 322225 | 146525 | 90282 2.1 9153.7 59.6 1064 | 84616 | 192901 | 784.3 | 484634 | 174702 | 707 | 19027.1 | 11067.0 24 106419
Flujo de entalpia / Geakh™ 2175 | 80392 | 767.05 | 80853 | 742 | 80141 | 22714 | 31395 | 71461 | 63481 3.05 43352 | 68199 | 18447 | 86906 | 92819 | 875 | 92275
N° de corriente 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35
t/c 50 50 216.31 40 4438 4438 15 3431 29.67 400 400 1200 250 250 250 40 40 40
p / bar 2347 2347 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 804 804 804 804 804 804
Fraccion de vapor / mokmol* o 1 1 0.9999 0 1 0 0 1 1 1 1 1 ) 1 0.9963 ) 1
Fraccion de liquido / molmor™ 1 0 0 5.81E05 1 0 1 1 0 0 0 0 ) 1 ) 3.73E03 1 )
Fracciones molares / motmol ™
CeHic0s o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
CuiHiOs 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 o o o o ) )
CH;0H o o o o o o o o o o o o 0 0 0 o 0 0
co 18606 | 03388 | 0.3388 | 0.3388 | 5.84E06 | 0.3402 ) 00267 | 0.3506 | 0.3506 ) 03713 | 03713 ) 0.2607 | 0.2607 | 2.63E06 | 0.2617
0, 82605 | 01898 | 01898 | 01898 | 2.53E:04 | 0.1905 ) 0.1871 | 0.1677 | 0.1677 ) 0.144202 [ 0.144202 ) 02115 | 02115 | 1.986-04 | 02123
H, 3.7E06 | 03810 | 03810 | 03810 | 1.30E05 | 0.3825 0 2.06E03 | 03988 | 0.3988 o 04826 | 0.4826 ) 05215 | 05215 | 113E05 | 5.23E01
H,0 09737 | 510E03 | 510E03 | 51E03 | 09342 | 149E03 1 0.7447 | 395604 | 395604 ) 3.40E-04 | 3.40E-04 1 493603 | 493603 | 09998 | 1.20E-03
CHa 3.93E06 | 00799 | 00799 | 00799 | 1.21E05 | 0.0802 o 00152 | 00811 | 00811 ) 373611 | 373611 ) 3.41E-11 | 3.41E-11 | 3.37E-15 | 342611
0, 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0.99 0 o o ) ) ) )
C3HNO, o o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0
C3H/NO,S o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
HS 4.00E-06 | 3.85E-04 | 3.85E-04 | 3.85E-04 | 1.17E-05 | 3.86E:04 ) 1.20E03 | 2.04E04 | 2.04E:04 ) 175604 | 175604 ) 161E04 | 161E04 | 428606 | 161E-04
NH; 2.62E-02 | 3.88E-03 | 3.88E-03 | 3.88E-03 | 6.55E:02 | 3.64E-03 ) 0.0228 | 132E07 | 132E07 ) 113607 | 1.43E:07 o 1.04E-07 | 1.04E-07 | 2.88E-06 | 9.33E-08
CsHeO, o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
Cuabio 190E-15 | 1.70E08 | 1.70E08 | 1.70E08 | 142E-15 | 1.71E-08 ) 107E07 | 175640 | 1.756-40 o o o o o o o o
CaozHa0; 5.00E-39 | 3.56E-05 | 3.56E-05 | 3.56E-05 | 1.47E-38 | 3.58E-05 ) 2.24E:04 | 4.50E-60 | 4.50E-60 ) o o o o o o )
N, 7.38E:09 | 115603 | 145603 | 145603 | 2.30E-08 | 1.45E-03 ) 84305 | 119603 | 1.19E03 | 001 | 1.38E:03 | 1.38E:03 ) 1.26E03 | 1.26E03 | 160E08 | 127E-03
TOTAL 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Entalpia molar / keakmol™ 6693 | 2840 | 2709 | 2856 | 6505 | 2842 | 6844 | 6978 | 2645 | -23.49 276 1380 | 2171 | 6403 | 2534 | 27.06 | 6841 | -27.00
Entropia molar / calmol *™ -38.58 253 331 -041 -39.09 -0.25 39.56 | 3047 -0.06 6.20 266 13.96 5.44 -28.60 327 097 -39.18 103
N° de corriente 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35
t/c 50 50 216.31 40 4438 4438 15 3431 29.67 400 400 1200 250 250 250 40 40 40
p / bar 2347 2347 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 804 804 804 804 804 80.4
Fraccion de vapor / kgkg® 0 1 1 09994 o 1 o o 1 1 1 1 1 ) 1 0.9962 o 1
Fraccion de liquido / kgkg™ 1 0 0 6.35E-04 1 o 1 1 o ) ) ) ) 1 0 0.0038 1 0
Flujos masicos / kgh™
CeHic0s o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
CuiHicOs 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 o ) o ) ) )
CH;0H o o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0
co 1.63E02 | 268690.6 | 268690.6 | 268690.6 | 1.79E-02 | 268690.6 ) 33615 | 265329.1 | 265329.1 ) 3267436 | 3267436 ) 2504799 | 250479.9 | 9.43E-03 | 250479.9
0, 12 | 2364326 | 2364326 | 2364326 | 12 | 2364313 ) 37050.6 | 199380.7 | 199380.7 ) 199380.7 | 199380.7 ) 3192058 3192058 | 1.1 | 319204.7
[ 2.41E03 | 217436 | 217436 | 217436 | 2.876:03 | 217436 ) 187 | 217249 | 217249 ) 30564.8 | 30564.8 ) 360534 | 360534 | 2.916-03 | 36053.4.
H,0 57006 | 26000 | 26000 | 26000 | 18420 | 7580 | 597900 | 603556 | 192.4 192.4 ) 192.4 1924 | 519014 | 30438 | 30438 | 23028 | 7410
CHa 2.05E-02 | 362686 | 362686 | 36268.6 | 2.12E:02 | 36268.6 ) 10939 | 35174.7 | 35174.7 ) 1.88E-05 | 1.88E05 ) 1.88E-05 | 188E05 | 6.92E-12 | 188E05
0, 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 35079.6 ) ) o ) ) ) )
C3HiNO, o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 o 0
C3H/NO,S o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 o 0
HS 443602 | 3714 3714 3714 0.0 3713 ) 183.7 187.6 187.6 ) 187.6 187.6 o 187.6 187.6 | 1.86E-02 | 1876
NH; 1450 | 18702 | 18702 | 18702 | 1220 | 17482 ) 17481 | 6.06E02 | 6.06E02 ) 6.06E-02 | 6.06E-02 ) 6.06E02 | 6.06E-02 | 6.27E-03 | 5.43E-02
CsHe0, o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 o 0
Cuabio 110E-10 | 859E02 | 859E02 | 859E-02 | 2.76E-11 | 859E-02 ) 859E-02 | 8.45E-34 | 845634 ) ) ) ) ) ) ) )
CaozHa0; 5.50E-34 | 3416 3416 3416 | 546E34 | 3416 ) 3416 | 411E53 | 4.11E53 o 0 o o o 0 o o
N, 6.72E05 | 9119 9119 9119 | 7.06E:05 | 9119 0 10.6 9013 9013 3102 | 12115 | 12115 ) 12115 | 12115 | 571605 | 12115
TOTAL 58469 | 569230.5 | 569230.5 | 569230.5 | 1965.4 | 567265.1 | 59790.0 | 104164.3 | 522890.8 | 522890.8 | 35389.9 | 558280.7 | 558280.7 | 51901.4 | 610182.0 | 610182.0 | 23039 |607878.1
Flujo volumétrico m*h™ 6.1 322225 | 146525 | 90282 21 9153.7 59.6 1064 | 84616 | 192901 | 784.3 | 484634 | 174702 | 707 | 19027.1 | 11067.0 24 106419
Flujo de entalpia / Geakh™ 2175 | 80392 | 767.05 | 80853 | 742 | 80141 | 227.14 | 31395 | 71461 | 63481 3.05 43352 | 68199 | 18447 | 86906 | 92819 | 875 | 92275
N° de corriente 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35
t/c 50 50 216.31 40 4438 4438 15 3431 29.67 400 400 1200 250 250 250 40 40 40
p / bar 2347 2347 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 80.4 804 804 804 804 80.4 804
Fraccion de vapor / kgkg® 0 1 1 09994 o 1 o o 1 1 1 1 1 ) 1 0.9962 0 1
Fraccion de liquido / kgkg™ 1 0 0 6.35E-04 1 o 1 1 0 ) ) ) ) 1 ) 3.78E:03 1 0
Fracciones masicas / kgkg "
CeHic0s o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
CiiHiOs 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 o ) o o o )
CH;0H o o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 o 0
co 2.78E:06 | 04720 | 04720 | 04720 | 9.11E06 | 04737 ) 00323 | 05074 | 05074 ) 05853 | 0.5853 ) 04105 | 04105 | 409E06 | 0.4121
0, 201604 | 04154 | 04154 | 04154 | 620604 | 0.4168 ) 0.3557 | 0.3813 | 0.3813 ) 03571 | 0.3571 o 05231 | 05231 | 483604 | 05251
[ 413607 | 00382 | 00382 | 00382 | 1.46E:06 | 0.0383 ) 179604 | 00415 | 0.0415 ) 0.0547 | 0.0547 ) 00591 | 0.0591 | 126E:06 | 0.0593
H,0 09750 | 457603 | 457603 | 457603 | 09372 | 1.34E03 1 05794 | 3.68E:04 | 3.68E-04 ) 3.45E-04 | 3.45E-04 1 4.99E-03 | 4.99E-03 | 0999501 | 1.226-03
CHa 3.50E-06 | 0.0637 | 00637 | 00637 | 1.0SE-05 | 0.0639 ) 00105 | 0.0673 | 0.0673 ) 3.36E-11 | 3.36E-11 o 3.08E-11 | 3.08E-11 | 3.00E-15 | 3.09E-11
0, 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0.9912 o ) ) ) ) ) )
C3HNO, o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 o 0
C3H/NO,S o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
HS 7.58E06 | 6.52E04 | 652E04 | 652E04 | 2.21E05 | 655604 ) 1.76E03 | 3.59E04 | 3.59E-04 ) 3.36E-04 | 3.36E-04 ) 3.08E-04 | 3.08E-04 | 8.09E-06 | 3.09E-04
NH; 2.48E-02 | 3.20E:03 | 3.20E-03 | 3.20E:03 | 6.21E-02 | 3.08£:03 ) 168E02 | 1.16E07 | 1.16E-07 ) 1.08E-07 | 1.08E-07 o 9.93E-08 | 9.93E-08 | 2.72E-06 | 8.93E-08
CsHe0, o o o o o o o o o o o 0 0 0 0 0 0 0
Cuabio 189E-14 | 151E07 | 151E07 | 151E07 | 141E-14 | 152607 ) 825607 | 1.62E-39 | 1.626-39 o 0 o o o o o o
CaozHa0; 9.40E-38 | 6.00E-04 | 6.00E-04 | 6.00E-04 | 2.78E-37 | 6.02E:04 ) 3.28E-03 | 7.87E-59 | 7.87E59 ) ) ) o o o o o
N, 115608 | 1.60E03 | 1.60E03 | 160E-03 | 3.59E-08 | 1.61E-03 ) 102604 | 1.72E03 | 1.72E03 | 8.77E03 | 2.47E03 | 2.17E03 ) 1.99E03 | 199E03 | 2.48E:08 | 199E-03
TOTAL 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Entalpia masica / keatkg® -3719.84 | -1412.30 | -1347.52 | 142039 | -3622.42 | -1412.76 | -3798.93 | -3013.94 | -1366.65 | -1214.04 | 8626 | 77652 | -1221.59 | -3554.15 | -1424.26 | -1521.17 | -3796.00 | -1517.98
Entropia masica / calgm *K* 214 0.13 0.16 -0.02 218 -0.01 220 -1.30 0.00 0.32 0.08 0.79 031 159 0.18 005 217 0.06
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APENDICE Ill. TABLAS DE CORRIENTES

N° de corriente 36 37 38 39 40 41 42 43 4 45 46 a7 48 49 50 51 52 53 54
t/oc o 32.87 9.88 -15.09 235 235 10 3588 | 3588 | 3588 | 3588 | -3381 140 4988 | 16462 | 6410 63 62.05 89.66
p /bar 804 804 804 804 804 804 804 804 804 804 804 20 20 20 20 1 1 1 1
Fraccion de vapor / mokmol* o o 1 0.9965 1 1 0.7103 1 1 1 0 00036 | 0.2568 1 o 03509 | 0.0036 o )
Fraccion de liquido / motmol™ 1 1 o 0.0035 ) 0 0.2897 0 0 0 1 09964 | 0.7432 0 1 06491 | 0.9964 1 1
Flujos molar / kmokh™
CeHic0s ) ) o o ) 0 o 0 0 0 0 ) 0 0 0 0 0 0 o
CiiH100 0 0 0 ) 0 0 0 o ) [ o [ o o 0 o 0 o o
CH;0H 28269.97 [ 28113.22 | 15675 | 15796 | 157.95 | 784092 | 784092 | 121 | 6.03E04 | 120 | 7839.72 | 7839.72 | 7839.72 | 39.40 | 780032 | 780032 | 780032 | 779052 | 9.81
co o 140476 | 7537.62 | 9509.64 | 9509.52 | 1978.41 | 197841 | 197300 | 099 | 197202 | 541 5.41 541 541 | 262606 | 2.626-06 | 2.62E-06 | 2.62E-06 | 2.67E-24
o, o 602854 | 122449 | 269447 | 2694.74 | 2542.87 | 2542.87 | 147071 | 074 | 1469.98 | 1072.16 | 1072.16 | 1072.16 | 1069.28 | 2.87 2.87 2.87 287 [ 120612
H, 0 235075 | 15533.94 | 28724.37 | 28724.28 | 1320647 | 1320647 | 13197.03 | 6.60 | 1319043 | 9.44 9.44 9.44 9.44 [ 279607 | 27907 | 2.79E:07 | 2.79E:07 | 4.40E-26
H,0 o 4113 | 402621 | 5.09E03 | 51003 | 151.87 | 15187 001 [ 255606 | 001 15187 | 15187 | 15187 0.02 15184 | 15184 | 15184 | 1380 | 13804
CH, o 1.66E07 | 1.00E06 | 4.79E05 | 4.79E05 | 4.79E05 | 4.79E05 | 4.69E-05 | 2.34E-08 | 4.69E-05 | 9.84E-07 | 9.84E-07 | 9.84E-07 | 9.84E-07 | 474E-11 | ATAE-A1 | 47411 | 4T4E11 | 351E-26
0, 0 0 0 ) 0 0 0 [ ) [ o [ o o 0 o 0 o o
C3H/NO, o ) ) ) ) o ) o ) o ) o o o [ o ) 0 0
C3H/NO,S o ) ) ) ) o ) o ) o ) o ) 0 [ [ [ 0 0
H,S o 550 | 110E03 | 131E:03 | 131E-03 | 1.31E-03 | 1.31€:03 | 2.16E-04 | 1.08E-07 | 2.16E-04 | 1.10E-03 | 1.10E-03 | 1.10E-03 | 9.92E-04 | 1.06E-04 | 1.06E04 | 1.06E04 | 1.06E04 | 347E-14
NH;) o 3.19E-03 | 6.58E-10 | 6.83E-10 | 6.83E-10 | 6.83E-10 | 6.83E-10 | 2.50E-11 | 1.25E-14 | 2.49E-11 | 6.58E-10 | 6.58E-10 | 6.58E-10 | 543E-10 | 115610 | 15610 | 145610 | 145610 | 2.05E-16
C3HeO, o ) ) ) ) o ) o ) o ) o o o [ o ) 0 0
CiaHio 0 0 0 ) 0 0 0 [ ) [ o [ o o 0 o 0 o o
CoaHix0; o ) ) o o ) ) o ) o o o o [ [ 0 ) 0 0
N, 0 6.21 37.04 | 3819.59 | 3819.89 | 3819.89 | 3819.89 | 378445 | 189 | 378255 | 3545 3545 3545 3545 | 127604 | 127604 | 127E04 | 1.27E04 | 110E21
TOTAL 28269.97 | 37950.13 | 24489.84 | 44906.03 | 44906.38 | 20540.44 | 2054044 | 20426.40 | 10.21 | 20416.19 | 9114.04 | 9114.04 | 9114.04 | 1159.00 | 795504 | 795504 | 795504 | 7807.19 | 147.85
Flujo strico m*n* 13142 | 1869.9 | 72569 | 121622 | 242049 | 153948 | 65846 | 50511 25 50486 | 337.9 3692 | 38704 | 14165 | 4256 | 770675 | 1127.3 | 3345 3.1
Flujo de entalpia / Geath® 163068 | 222549 | -327.94 | 52823 | 44365 | 627.03 | 76053 | 20039 | -010 | -200.29 | 579.03 | 579.03 | 52542 | -10249 | 42676 | 42676 | 45178 | 44234 | 9.85
N° de corriente 36 37 38 39 40 41 42 43 4 45 46 a7 48 49 50 51 52 53 54
t/oc ) 32.87 9.88 -15.09 235 235 10 3588 | 3588 | 3588 | 3588 | -3381 140 4988 | 16462 | 6410 63 62.05 89.66
p /bar 80.4 804 804 804 804 804 804 804 804 804 804 20 20 20 20 1 1 1 1
Fraccion de vapor / mokmol* o ) 1 0.9965 1 1 0.7103 1 1 1 o 3.64E-03 | 02568 1 o 03509 | 3.62E:03 0 0
Fraccion de liquido / motmol™ 1 1 o 3.46E-03 0 0 0.2897 0 0 0 1 09964 | 0.7432 0 1 06491 | 0.9964 1 1
Fracciones molares / molmol ™
CoHic0s ) ) ) o 0 o o 0 0 0 0 ) 0 0 0 0 0 0 o
CiiH100 o ) 0 0 0 ) ) 0 ) [ o 0 o o o ) 0 o o
CH;0H 1 07408 | 6.40E03 | 0.0035 | 0.0035 | 0.2654 | 0.2654 | 590E-05 | 5.90E-05 | 5.90E:05 | 0.8602 | 0.8602 | 0.8602 | 00340 | 09806 | 09806 | 09806 | 09979 | 6.63E:02
co o 00370 | 03078 | 02118 | 0.2118 | 0.0670 | 0.0670 |0.096591 | 0.0966 | 0.0966 | 5.94E-04 | 5.94E-04 | 5.94E-04 | 4.67E-03 | 3.30E-10 | 3.30E-10 | 3.30E-10 | 3.36E-10 | 1.81E-26
o, o 0.1589 0.05 0.06 0.06 00861 | 00861 | 0.0720 | 0.0720 | 00720 | 04176 | 04176 | 01176 | 09226 | 3.61E-04 | 3.61E-04 | 3.61E-04 | 3.68E-04 | 8.13E-15
H, o 00619 | 06343 | 0.6397 | 0.6396 | 04471 | 04471 | 06461 | 06461 | 06461 | 1.04E-03 | 1.04E-03 | 1.04E-03 | 8.14E-03 | 351E-11 | 351611 | 351611 | 3.58E-11 | 297E28
H,0 o 1.08E:03 | 1.64E25 | 113E07 | 113607 | 514E03 | 5.14E03 | 2.49E-07 | 2.49E-07 | 2.49E:07 | 00167 | 00167 | 00167 | 241E05 | 00191 | 00191 | 00191 | 00018 | 09337
CH, o 4.38E-12 | 4.10E-11 | 107E-09 | 1.07E-09 | 1.62E-09 | 1.62E-09 | 2.30E-09 | 2.30E-09 | 2.30E-09 | 1.08E-10 | 1.08E-10 | 1.08E-10 | 8.49E-10 | 5.96E-15 | 5.96E-15 | 5.96E-15 | 6.07E-15 | 2.37E-28
0, o ) 0 0 0 ) ) 0 ) [ o 0 o o o ) 0 o o
C3H/NO, o ) ) ) ) ) ) ) ) o o o o [ [ 0 0 0 0
C3H/NO,S o ) ) ) o ) ) o ) o ) o ) [ [ [ 0 0 0
H,S o 145604 | 4.49E08 | 2.93E08 | 293E08 | 445608 | 445608 | 1.06E-08 | 1.06E-08 | 1.06E-08 | 1.21E:07 | 1.21E:07 | 1.21E:07 | 856E-07 | 1.34E-08 | 1.34E-08 | 1.34E-08 | 1.36E-08 | 2.356-16
NH;) o 8.40E-08 | 2.69E-14 | 152614 | 1526-14 | 2.31E-14 | 2.31E-14 | 1.226-15 | 1.226-15 | 1.22615 | 7.22E14 | 7.22E14 | 7.22E14 | 4.69E-13 | 144E-14 | 1.44E-14 | 1.44E-14 | 147E-14 | 139E-18
C3HeO, o ) ) ) ) ) ) ) ) o o o o [ [ 0 0 0 0
CiaHio o ) 0 0 0 0 ) 0 ) [ o 0 o o ) ) o o o
CoaHix0; o ) ) ) ) ) ) o o o o o o [ [ 0 0 0 0
N, [ 164E04 | 151603 | 00851 | 00851 | 01293 | 01293 | 0.1853 | 0.1853 | 0.1853 | 3.80E-03 | 3.80E-03 | 3.89E-03 | 3.06E-02 | 1.59E-08 | 1.59E-08 | 1.59E-08 | 1.62E-08 | 7.456-24
TOTAL 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Entalpia molar / kcakmol* 57.68 | 5864 | 1339 | -11.76 -9.88 2123 | 2575 981 981 981 6353 | 6353 | 5765 | 8843 | 5365 | 5365 | 5679 | 5666 | -66.65
Entropia molar / calmol K™ 6023 | -44.46 -1.49 357 1.56 838 2014 6.4 6.4 6.4 5882 | 5856 | -4091 5.21 4764 | 4636 | 5568 | 5634 | -37.00
N° de corriente 36 37 38 39 40 41 42 43 4 45 46 a7 48 49 50 51 52 53 54
t/oc o 32.87 9.88 -15.09 235 235 10 3588 | 3588 | 3588 | 3588 | -3381 140 4988 | 16462 | 6410 63 62.05 89.66
p /bar 804 804 804 804 804 804 804 804 804 804 804 20 20 20 20 1 1 1 1
Fraccion de vapor / kgkg o ) 1 0.9908 1 1 0.4994 1 1 1 ) 275603 | 0.2813 1 o 03525 | 0.0037 0 0
Fraccion de liquido / kgkg" 1 1 0 9.15603 | 2.19E-05 0 0.5006 0 0 0 1 09973 | 0.7187 0 1 06475 | 0.9963 1 1
Flujos mésicos / kgh™
CoHic0s ) 0 0 o ) ) o ) 0 ) 0 ) 0 0 o 0 0 o 0
CiiH100 0 0 o 0 0 0 ) 0 [ [ 0 [ o o o ) ) 0 o
CH;0H 905831.0 [ 900808.4 | 5022.6 | 50612 | 50612 |251240.2 [251240.2 | 386 | 1.93E02 | 386 | 2512016 | 2512016 | 251201.6 | 1262.3 | 249939.2 | 249939.2 [ 249939.2 [ 249625.0 | 314.2
co o 393480 | 211131.9 | 266368.8 | 266365.3 | 554162 | 554162 | 552646 | 27.6 | 552369 | 1516 1516 1516 1516 | 7.356-05 | 7.35E-05 | 7.35E-05 | 7.35E-05 | 7.48£-23
o, o 265315 | 53889.7 | 118583.1 | 118504.8 | 111911.1 | 111911.1 | 647257 | 324 | 646934 | 471854 | 47185.4 | 471854 | 470500 | 1264 126.4 126.4 1264 | 529611
H, o 47388 | 313145 | 579049 | 579047 | 266227 | 266227 | 266036 | 133 | 265903 | 19.0 19.0 19.0 190 | 5.63E07 | 5.63E07 | 5.63E07 | 5.63E07 | 8.86E-26
H,0 o 7410 | 7.256-20 | 9.18E-02 | 9.18E-02 | 2736.06 | 2736.06 | 9.18E02 | 459E05 | 9.18E02 | 27360 | 27360 | 27360 | 441E01 | 27355 | 27355 | 27355 | 2486 | 24869
CH, o 2.66E-06 | 1.61E-05 | 7.68E-04 | 7.68E-04 | 7.68E-04 | 7.68E-04 | 7.52E-04 | 3.76E-07 | 7.526-04 | 1.58E-05 | 1.58E-05 | 1.58E-05 | 1.58E-05 | 7.60E-10 | 7.60E-10 | 7.60E-10 | 7.60E-10 | 5.63E-25
0, 0 0 o 0 0 0 ) 0 [ [ 0 [ o o o ) ) 0 o
C3H/NO, o ) ) ) o ) ) o o o ) o ) 0 0 0 0 0 0
C3H/NO,S o ) ) ) ) ) ) o o o ) o ) ) 0 0 0 0 0
H,S o 1876 | 3.74E-02 | 4.48E-02 | 4.48E:02 | 4.48E:02 | 4.48E02 | 7.35E03 | 3.67E:06 | 7.35E:03 | 3.74E02 | 3.74E02 | 3.74E02 | 3.38E:02 | 3.62E03 | 3.62E03 | 3.62E03 | 3.62E:03 | 1.48E-12
NH;) o 543602 | 1.12E-08 | 1.16E-08 | 1.16E-08 | 1.16E-08 | 1.16E-08 | 4.25E-10 | 2.12E-13 | 4.25E-10 | 1.126-08 | 1.12E:08 | 1.12E-08 | 9.25E09 | 1.96E09 | 1.96E09 | 196E09 | 196E09 | 349E-15
C3HeO, o ) ) ) o ) ) o o o ) o ) 0 0 0 0 0 0
CiaHio 0 0 o 0 0 0 ) 0 [ o 0 [ o o ) 0 ) 0 o
CoaHix0; o ) ) ) o ) ) o o o ) o ) 0 0 0 0 0 0
N, [ 1740 | 1037.5 | 107000.0 [ 1070085 | 1070085 | 107008.5 | 106015.5 | 53.00774 | 105962.5 | 993.0 993.0 993.0 9930 | 3.54E03 | 3.54E03 | 354E:03 | 354E03 | 3.08E-20
TOTAL 905831.0 [1211312.8] 302396.3 | 554918.1 | 554934.7 | 554934.7 | 554934.7 | 252648.1 | 126.3 | 252521.8 | 302286.5 | 302286.5 | 302286.5 | 49485.4 | 252801.1 | 252801.1 | 252801.1 | 2500000 | 2801.1
Flujo strico m*n* 13142 | 1869.9 | 72569 | 121622 | 242049 | 153948 | 65846 | 50511 25 50486 | 337.9 3692 | 38704 | 14165 | 4256 | 770675 | 1127.3 | 3345 3.1
Flujo de entalpia / Geal® 163068 | 222549 | -327.94 | 52823 | 44365 | 627.03 | 76053 | 20039 | -010 | -200.29 | 579.03 | 579.03 | 52542 | -10249 | 42676 | 42676 | 45178 | 44234 | 9.85
N° de corriente 36 37 38 39 40 41 42 43 4 45 46 a7 48 49 50 51 52 53 54
t/oc o 32.87 9.88 -15.09 235 235 10 3588 | 3588 | 3588 | 3588 | -3381 140 4988 | 16462 | 6410 63 62.05 89.66
p /bar 804 804 804 804 804 804 804 804 804 804 804 20 20 20 20 1 1 1 1
Fraccion de vapor / kgkg o 0 1 0.9908 1 1 0.4994 1 1 1 ) 275603 | 0.2813 1 ) 03525 | 3.69E-03 0 0
Fraccion de liquido / kgkg” 1 1 0 9.15603 | 2.19E-05 0 0.5006 0 0 0 1 09973 | 0.7187 0 1 06475 | 09963 1 1
Fracciones masicas / kgkg "
CoHic0s ) ) o o ) o 0 ) 0 ) ) ) 0 0 0 0 0 o 0
CiiH100 0 ) 0 0 0 0 ) 0 [ o 0 0 o o 0 o ) o o
CH;0H 1 07437 | 00166 | 0.0091 | 0.0091 | 04527 | 04527 | 153E-04 | 153604 | 153604 | 0.8310 | 08310 | 08310 | 00255 | 09887 | 09887 | 09887 | 09985 | 0.1122
co 0 00325 | 06982 | 04800 | 04800 | 0.0999 | 0.0999 | 02187 [ 02187 | 0.2187 | 5.01E-04 | 5.01E-04 | 5.01E-04 | 3.06E-03 | 2.91E-10 | 2.91E-10 | 2.91E-10 | 2.94E-10 | 2.67E-26
o, o 02190 | 04782 | 02137 | 02137 | 02017 | 02017 | 02562 | 02562 | 02562 | 01561 | 01561 | 01561 | 09510 | 500E-04 | 5.00E04 | 5.00E04 | 5.06E04 | 189E-14
H, o 391E03 [ 01036 | 01043 [ 01043 | 00480 | 00480 | 01053 | 01053 | 01053 | 6.29E-05 | 6.29E-05 | 6.20E-05 | 3.84E-04 | 2.23E12 | 2.23E12 | 2.23E12 | 225612 | 316E-29
H,0 o 6.12E-04 | 2.40E-25 | 1.656-07 | 1.656-07 | 4.93E-03 | 4.93E-03 | 3.63E-07 | 3.63E-07 | 3.63E-07 | 9.05E-03 | 9.05E-03 | 9.05E:03 | 8.91E06 | 00108 | 00108 | 0.0108 | 9.94E04 | 0.8878
CH, o 2.20E-12 | 533611 | 1.38E-09 | 1.38E-09 | 1.38E-09 | 1.38E-09 | 2.98E-09 | 2.98E:09 | 2.98E:09 | 522611 | 522611 | 522611 | 319E-10 | 301E-15 | 301E-15 | 3.01E-15 | 3.04E-15 | 2.01E-28
0, 0 0 0 0 0 0 0 0 [ o 0 0 o o 0 o ) 0 o
C3H/NO, o ) o ) o ) ) o o o o ) 0 0 [ 0 0 0 0
C3HiNO,S o ) o ) o ) ) ) o o o ) o 0 [ [ 0 0 0
H,S o 155604 | 1.24E07 | 8.07E08 | 8.07E08 | 8.07E08 | 8.07E08 | 291E-08 | 2.91E-08 | 2.91E-08 | 1.24E:07 | 1.24E:07 | 1.24E:07 | 6.83E-07 | 1.43E:08 | 1.436-08 | 1.43E-08 | 1.45E-08 | 4.226-16
NH; o 4.486-08 | 371614 | 210614 | 2.10E14 | 2.10E-14 | 2.10E-14 | 168E-15 | 168E-15 | 168E-15 | 3.71E-14 | 3.71E-14 | 3.71E-14 | 1.87E-13 | 7.74E-15 | 7.74E-15 | 7.74E-15 | 7.826-15 | 1.256-18
C3HeO, o ) o ) ) ) ) o o o o ) 0 0 ) 0 0 0 0
CiaHio 0 0 0 0 0 0 ) 0 0 o 0 0 o o 0 ) 0 0 o
CoaHix0; o ) o ) ) ) ) o o o o ) 0 0 ) 0 0 0 0
N, 0 144E04 | 343603 | 01928 | 01928 | 01928 | 0.1928 | 04196 | 04196 | 04196 | 3.28F-03 | 3.28E-03 | 3.28E-03 | 0.0201 | 1.40E-08 | 1.40E-08 | 1.40E-08 | 1.42E:08 | 1.10E-23
TOTAL 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Entalpia mésica / keatkg” 180021 | 1837.26 | 108448 | -951.91 | -799.46 | -1120.92 | -1370.48 | -793.16 | -793.16 | -793.16 | -1915.50 | -1915.50 | -1738.16 | -2071.17 | -1688.14 | -1688.14 | -1787.09 | -1769.35 | -3517.96
Entropia mésica / calgm K 188 -1.39 0.12 0.29 0.13 -0.45 107 052 -052 -052 177 177 123 -0.12 150 146 175 176 195
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APENDICE IV. TABLAS CURVA COMPUESTA Y CURVA GRAN COMPUESTA

Curva CC
HOT COMPOSITE COLD COMPOSITE
t/°C AH / Geakh® t/°C AH / Geath®
-35.9 0 -33.8 948.84
10 18.89 -15.1 954.61
40 36.69 29.7 983.55
50 47.79 140 1078.66
63 84.87 235 1131.25
64.1 113.02 400 1166.81
150 358.07 1200 1365.05
153.2 368.44
215.3 493.54
215.8 494.48
216.3 495.21
235 518.1
235 701.48
250 710.95
250 713.55
900 1110.94
900 1281.63
1200 1360.09
MINIMUN COOLING 9488 Gealh™
MINIMUN HEAT Geath®

Universidad de Valladolid

Curva GCC
t/°C AH / Gealh-1
1210 4.96
1190 0
890 4.12
890 174.81
410 349.32
245 414.64
240 414.93
240 417.53
225 418.7
225 602.08
206.3 614.62
205.8 615.07
205.3 615.71
150 696.58
143.2 704.39
140 711.97
54.1 882.97
53 910.17
40 936.04
39.7 936.13
30 940.61
0 939.01
5.1 937.82
-23.8 939.75
-45.9 948.84
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