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Resumen

La determinacion y preocupacion mundial sobre los efectos de las emisiones de gases de efecto invernadero ha
provocado una necesidad de cooperacion a nivel global en cuestion de pocos afios con el objetivo de mitigar el
inevitable cambio climatico al que esta sucumbiendo el planeta.

La Unidn Europea es el tercer mayor emisor de gases de efecto invernadero a nivel mundial, por detras de China
y de Estados Unidos. Esta situacion ha hecho que la Unién Europea haya determinado que las emisiones de
gases de efecto invernadero han de ser, como maximo, del 55% para el ano 2030 en comparacion a 1990.
Posteriormente, la neutralidad climatica, es decir, la reduccion del 100%, ha de ser alcanzada para 2050 y de
esta forma evitar los cambios irreversibles en el clima y, por ende, en la vida de todos. Acuerdos internacionales
como el Protocolo de Kioto y el Acuerdo de Paris marcan las necesidades y los niveles necesarios a alcanzar por
parte de la Union Europea.

Debida esta situacion, una serie de medidas legislativas y politicas inciden especialmente en la eficiencia
energética, las energias renovables y otras formas de energia no dependientes de los combustibles fosiles
convencionales. Estas medidas estan orientadas en gran parte a la automovilistica y métodos de transporte
utilizados a nivel mundial, premiando la utilizacion de otras formas de suministrar la energia necesaria a los
vehiculos.

Dado este contexto sociopolitico, es necesaria la innovacion cientifica por parte de todos los campos. Es por esta
razon que este proyecto pretende la evaluacion técnico-econdmica de la obtencion de hidrocarburos de una
forma sostenible y neutra para el medio a partir de materias primas no convencionales. Con este objetivo se
partira de hidrogeno y diéxido de carbono obtenidos de forma limpia, obtenidos mediante electrolisis y captacion
de diéxido de carbono respetivamente. Se llevara a cabo un proceso que consistira en las reacciones de
metanacion, Reverse Water Gas Shifi (RWGS) vy, finalmente, Fischer-Tropsch para la obtencion de
hidrocarburos. Esta evaluacion consistird en una simulacion a escala industrial donde se valoraran diferentes
pardmetros y casos para llegar a una conclusion sobre su eficiencia, la rentabilidad econdmica y el desarrollo
que este proyecto podria aportar con las tecnologias conocidas en el ambito cientifico actual.

La innovacién que se requiere mejorara la calidad de vida de esta y de futuras generaciones, aportando una
mayor prosperidad climatica y econdmica, generando una situacion favorable para el crecimiento de las naciones
involucradas.
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Abstract

Global determination and concern about the effects of greenhouse gas emissions has led to a need for global
cooperation in a matter of a few years to mitigate the inevitable climate change to which the planet is
succumbing.

The European Union is the third largest emitter of greenhouse gases in the world, behind China and the United
States. This situation has led the European Union to determine that greenhouse gas emissions should be a
maximum of 55% by 2030 compared to 1990. Subsequently, climate neutrality, i.e. a 100% reduction, is to be
achieved by 2050 in order to avoid irreversible changes in the climate and, therefore, in everyone's lives.
International agreements such as the Kyoto Protocol and the Paris Agreement set out the needs and levels to be
achieved by the European Union.

In view of this situation, a series of legislative and political measures have a special focus on energy efficiency,
renewable energies and other forms of energy that are not dependent on conventional fossil fuels. These
measures are largely oriented towards the automobile and transportation methods used worldwide, rewarding
the use of other forms of supplying the necessary energy to vehicles.

Given this socio-political context, scientific innovation is necessary in all fields. It is for this reason that this
project aims at the technical-economic evaluation of obtaining hydrocarbons in a sustainable and
environmentally neutral way from non-conventional raw materials. With this objective, the starting point will
be hydrogen and carbon dioxide obtained in a clean way, obtained by means of electrolysis and carbon dioxide
capture, respectively. A process consisting of methanation, Reverse Water Gas Shift (RWGS) and finally
Fischer-Tropsch reactions will be carried out to obtain hydrocarbons. This evaluation will consist of an industrial
scale simulation where different parameters and cases will be evaluated to reach a conclusion about its
efficiency, economic profitability and the development that this project could bring with the known technologies
in the current scientific field.

The innovation required will improve the quality of life of this and future generations, bringing greater climatic
and economic prosperity, generating a favorable situation for the growth of the nations involved.
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1 INTRODUCCION

1.1 Situacion climatica

La cantidad de gases de efecto invernadero liberada a la atmoésfera siempre ha sido regulada por la propia
naturaleza, haciendo uso de las medidas de captacion tales como el almacenamiento de CO» que absorben los
propios bosques, las marismas o los lechos marinos. Estos métodos basados en la naturaleza pueden mitigar un
37% de las emisiones producidas hasta el afio 2030 a escala global, [1] permitiendo asi no superar los 2 °C en
2050. El aumento de temperatura media de 2 °C en 2050 fue limitada en la Conferencia Climatica de Paris en
2015, en ella 197 paises estuvieron de acuerdo [2] en este ambicioso y necesario limite. Sin embargo, aunque
estos métodos puedan suministrar de forma natural cierto sustento climatico, esto no sera suficiente para evitar
las consecuencias climaticas que sucederan en las proximas décadas. Dada la magnitud del problema y la
necesidad de preservar el clima, ciertas emisiones que se podrian disminuir, al estar tan masificadas y
generalizadas en todo el mundo.

Los mayores contribuidores en la liberacion de CO, a la atmoésfera son los procesos industriales. Estos procesos
conformados por las energéticas que, principalmente combustionan combustibles fosiles. También colaboran
otras industrias como las metalurgicas o cementeras que liberan estos gases mediante reacciones que pueden
involucrar o no combustion. Los procesos industriales constituyen alrededor del 50% del CO total liberado. El
sector transporte también acarrea cierto peso, contribuyendo en un tercio del CO; total. El resto de las emisiones
consisten en otro tipo de combustiones con combustibles no fosiles y emisiones en zonas residenciales y
comerciales [3]. Las preocupantes cifras a las que se enfrenta el planeta requieren un desarrollo de tecnologias
limpias que puedan suplir las necesidades de la sociedad actual y futura.

El crecimiento del nimero de procesos industriales, asi como el nimero de vehiculos suministrados con
hidrocarburos provenientes de combustibles fosiles han producido un aumento de los gases de efecto
invernadero en la atmosfera. El sector transporte ha aumentado las emisiones de gases de efecto invernadero en
las ultimas tres décadas un 33,5% [4]. A su vez, el 65% de los gases de efecto invernadero es CO» proveniente
de combustibles fosiles y procesos industriales como se puede apreciar en la Figura 1.
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Figura 1. Gases contribuyentes al efecto invernadero en actividades humanas [5]

El hecho de que el 95% de la energia utilizada para el transporte en todo el mundo sea procedente de la
combustion de hidrocarburos [5] esta creando la necesidad climatica de utilizar otras fuentes de donde obtener
la energia necesaria para el transporte.

En la actualidad, por cada kilometro recorrido las emisiones son de 95 gramos de CO; a la atmosfera. El objetivo
de la Unién Europea en 2050 es que este nimero se reduzca hasta los 10 gramos por kilometro, lo cual seria
equivalente a quemar 0,4 litros por cada 100 kilometros, a diferencia de los 4 litros por cada 100 kilémetros del
caso anterior [5]. Estos datos demandan otras opciones como son los coches hibridos o eléctricos cuya mayor
problematica es la dependencia hacia litio existente. La demanda de litio ha aumentado en un 790% asi como se
ha expandido el mercado en un 330% en la pasada década [6]. Este aumento de la demanda junto a la dificultad
de extraccion de este elemento y la escasa cantidad de la que se dispone, teniendo en cuenta la gran demanda
que se esta experimentando, provoca que el precio se dispare. Ademas, otras caracteristicas como el peso de los
vehiculos se ven claramente afectas, pesando las baterias del orden de 80 CV hasta en 400 kg. Esto disminuye
la eficiencia de estos medios de transporte, empeorando la autonomia y el elevado precio que dificulta la
expansion de estas tecnologias. Estas opciones no son especialmente viables para una buena parte de la
poblacion por lo comentado anteriormente, luego se ven obligados a usar motores de combustion convencionales
cuya oferta en el mercado e infraestructuras estan mucho mas logradas en la actualidad.

Una buena alternativa puede ser una gasolina sintética que permita la utilizacion de motores de combustion, de
forma que el objetivo de cero emisiones en 2050 de la Unidén Europea esté un poco mas a nuestro alcance. Este
producto ha de ser tan bueno y puro como los consumidos actualmente y, a su vez, competitivos y eficientes
desde el punto de vista técnico-econoémico.

1.2 Capturay transporte de CO

La captura y almacenamiento de CO, (CCS) ha sido reconocida por todo el mundo como una forma de mitigar
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el cambio climatico que se lleva ocasionando las ultimas décadas. La mayor barrera a la que se enfrenta esta
tecnologia es el alto coste que actualmente supone retirar esta sustancia del ambiente. En todas partes del mundo
se estan tratando de desarrollar técnicas parecidas, con mismos objetivos, pero a su vez mas econdmicas de
llevar a cabo [7].

En buena parte, la viabilidad de esta tecnologia depende de Emissions Trading Scheme (ETS) que es el mercado
que incita a los diferentes liberadores de CO, a la atmosfera a no hacerlo mediante favores y ventajas
economicas. Esto puede lograrse mediante la retirada de CO; de la atmésfera utilizando captura de CO,
haciendo que este sea retirado a la salida de los procesos de combustion que suceden en las industrias de todo el
mundo.

Un gran objetivo a lograr sera conseguir llegar a los 550 g/kWh de CO: en el sector eléctrico. Ciertos analisis
dan a conocer que el coste de retirar una tonelada de CO» del proceso ronda entre los 35 y 40 $. Esto hace que
las tecnologias de captacion de CO, basadas en el carbon sean las mas interesantes ahora mismo
econdmicamente hablando. Otros métodos basados en técnicas distintas hacen que el precio de la tonelada de
CO; retirada aumente hasta los 100 $, por lo que estas opciones son mucho menos competitivas y, por lo tanto,
no se deberia considerar como la anteriormente mencionada [§].

El crecimiento y auge de toda esta tecnologia es debido al crecimiento practicamente exponencial de partes por
millon (ppm) de particulas de CO» en la atmodsfera durante las Wltimas décadas, y en crecimiento desde la
revolucion industrial. Dicho crecimiento se puede apreciar en la Figura 2.
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Figura 2. Crecimiento de ppm de CO- en las tltimas décadas [9]

Las metodologias con mejor proyeccion para mitigar la cantidad de CO; liberado a la atmosfera de forma
continua son:

e FElaumento de la eficiencia energética.

e Utilizacion de energias que no emitan CO». Estas pueden ser energias renovables como la solar, eélica
o la hidroeléctrica, aunque la energia nuclear también es una energia limpia al no contaminar el
ambiente. Estas tecnologias tienen ciertos problemas de implantacion que retrasan mucho su puesta en
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marcha, asi como la gran cantidad de espacio que requieren algunas energias renovables o su precio. El
almacenamiento también es uno de los grandes enemigos de las energias renovables, obligando en
muchos casos a malgastar mucha energia en puntos de sobreproduccion.

e La captura de CO; y su posterior almacenamiento [10].

o Reutilizacion de CO,. Algunos de sus usos son muy comunes en industrias como la alimentaria y
quimica. La produccion de bebidas carbonatadas, la desinfeccion y conservacion de alimentos o la
transformacion en compuestos con valor afiadido son algunas de sus principales salidas.

1.21 Captura de CO:

Este proceso consiste en la separacion de CO, formado previamente en la corriente de gases del proceso. La
compresion y la purificacion de este es necesario también. Hay tres técnicas que pueden ser utilizadas para llevar
a cabo la captura que se diferencian en el momento de la extraccion del CO». Atendiendo a la Figura 3, estas
metodologias de capturas son postcombustion, precombustion y oxicombustion.

Steam | gy power
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P Fuel ’
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. Boiler Co,
. co
Combustion Air Flue gas Capture m=gp- CO,
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Figura 3. Métodos de captura de CO [11]

1.2.1.1.1 Postcombustién

En la postcombustion, el CO, es separado de otros gases de combustion ya estuviesen originalmente en la
corriente o se hubiesen producido en la combustion. Esta metodologia se usa principalmente para las plantas de
generacion de energia basadas en el carbon.

Las plantas energéticas actuales utilizan aire para la combustion y se obtiene CO; con una concentracion menor
al 15%. Debido a esta baja concentracion, la fuerza impulsora para la captura del CO, es bastante baja, lo cual
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brinda una baja captura. La presion parcial del CO; suele ser 0,15 atm, lo equivalente al 15% comentado con
anterioridad. A pesar de todo, la captura en postcombustion tiene un mayor potencial, desde el punto de vista
cortoplacista, de disminuir las emisiones. Esto se debe a que se pueden adaptar las plantas actuales, por lo que
dicha tecnologia podria ser aplicable en la actualidad. Sin embargo, hay problemas en su emplazamiento, ya que
la instalacion de captura requeriria un gran espacio para su ubicacion, asi como necesitar un espacio donde
almacenar millones de toneladas [12]. Otro problema comun en este tipo de metodologia es la corrosion y de
demanda energética que requiere [13].

Dentro de las alternativas existentes de captura de CO», una opcion es utilizar la absorcion quimica con aminas,
las cuales son capaces de capturarlo en las corrientes de salida a pesar de presentar un bajo porcentaje. Este tipo
de sistema presentan un alto porcentaje de captura en centrales eléctricas de carbon pulverizado, pero con un
coste alto [14]. Consiste en una solucion acuosa de amina que absorbe el CO, cuando la presion parcial ronda
los 3-15 kPa [15].

Hay diferentes tecnologias que estan surgiendo ahora mismo relacionadas con el método de postcombution
como son:

e Sistemas basados en carbonato: estos consisten en aprovechar la propiedad de la solubilidad del
carbonato en el agua para que reaccione con el CO,. Este se transformara en bicarbonato, el cual es una
reaccion reversible, luego una vez calentado, este volvera a ser carbonato y CO,. Requiere menos
energia que las aminas. La captura con aminas requiere alrededor de un 25-35% de la energia de la
planta mientras que los sistemas basados en carbonato un 10-20% [16].

e Amoniaco acuoso: tiene un funcionamiento parecido al de los sistemas con aminas. El amoniaco
reacciona con el CO, para retirarlo del sistema. Los sistemas con aminas son mas populares al tener
mayor madurez tecnologica, peor eficiencia de captura, requerir ciertos aditivos y la posibilidad de
causar corrosion [17].

e Membranas: hay una gran variedad de estas. La idea es que el gas de combustion pase por tubos con
membranas para que el CO; lo atraviese y sea absorbido por aminas. Las aminas son mas atractivas
debido a su mayor eficiencia ya que no requieren un pretratamiento de gases, tal y como requiere esta
tecnologia [17].

e Adsorcion para captura de COz: en este caso, se usan solidos para retirar el CO,. Por el momento no
hay buenas opciones a nivel industrial que promuevan este método. La necesidad de regeneracion del
adsorbente, conjunto a la sensibilidad a la presencia de otros gases y su eficiencia insuficiente son
determinantes para que este método no sea llevado a cabo actualmente [18].

e Marcos organicos metalicos (MOFs): se trata de un nuevo material hibrido formado con iones de
metales organizados de forma que la geometria permita la absorcion del CO; al interior de dicho
material.

e Sistema basado en enzimas: la captura se basa en una forma bioldgica de retirar el CO,. Este proceso
consiste en reacciones las naturales del CO, que se dan en los propios organismos vivos. El uso de
enzimas es una posibilidad dado que estas adquieren y expulsan el CO, como si de respiracion se tratase.
Este proceso ha demostrado una eficiencia del 90% en laboratorio.

e Liquidos i6nicos: funcionan con la utilizacion de cation organico y un anion que puede ser organico o
inorganico. Pueden ser usados para separar el H> del CO» [11].

El método mas utilizado en la actualidad para capturar CO; a nivel semi-industrial es la absocion quimica con
aminas como pueden ser las de tipo MEA (monoetanolamina). [19]. Este proceso de captura es capaz de
proporcionar un rendimiento del 90% pero con mayor gasto de energia con respecto a las membranas. Sin
embargo, en los procesos de captura en postcombustion son altamente recomendables debido a sus propiedades
de absorcion de CO, y ciertos gases acidos. Con respecto a la captura de CO» a través de membranas, es una
técnica utilizada en los mismos escenarios, aunque son efectivas en menor escala, con bajos caudales, aunque
requieren menor gasto energético y menor residuo liquido [17]. Las membranas brindan un amplio abanico de
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eficiencias que suelen rondar el 60% [20]. La cantidad de CO, capturado en cada caso dependen ampliamente
de las condiciones y el tipo de equipo pero un promedio para las MEA es de 0,5 mol de CO, capturado por cada
mol de MEA [21].

Hay tres tipos de aminas que son las primarias, secundarias y terciarias y dependiendo de cada una, funcionan
de una forma u otra como disolvente de CO,. Las aminas se han utilizado cominmente para la eliminacion de
gases acidos [11]. Son llamadas asi porque se unen uno, dos o tres grupos alquilo con el atomo de nitrégeno.
Las secundarias son las mas basicas de todas y tienen mayor potencial de captacion de CO, que las primarias, al
igual que las terciarias[22]. Las secundarias también tienen mayor resistencia a la degradacion que las primarias.
Las mas utilizadas para el proceso de postcombustion son las primarias y secundarias[23].

1.2.1.1.2 Precombustion

En esta técnica, la captura de CO; sucede mediante la recuperacion de algunas lineas de proceso antes de la
combustion. Una mayor concentracion de CO: y un aumento de la presion de la corriente de proceso favorecen
la captura dado que aumenta la fuerza impulsora de este. Esta dinamica ha dado lugar a procesos que, por si
mismos, tienen altas concentraciones y presiones. Al ser condiciones que benefician a la precombustion, este
tipo de procesos son mas interesantes, permitiendo la accesibilidad y captura del CO..

Algunas de las metodologias que se estan investigando y en las que se estan haciendo avances tecnologicos en
la actualidad son:

e Qasificacion integrada de ciclo combinado: de esta forma, el carbon es gasificado en primera instancia
con oxigeno para producir gas de sintesis. Tras esto, la reaccion de water gas shift (WGS) es llevada a
cabo y el CO; y H; son separados. La capacidad tipica para la aplicacion de esta técnica es para plantas
de alrededor de 250 MW, con una eficiencia del 45% y un coste de alrededor de 4 $/MWh. Se aplica
principalmente en plantas de generacion de energia, tal y como es la planta de Puertollano espafiola. La
cantidad de CO» capturado depende ampliamente de la planta y sus caracteristicas [24].

e Procesos con disolventes fisicos: sin una reaccidon quimica, la adsorcion del CO; al interior del sélido
mitiga la cantidad de CO, en la corriente. Presiones parciales altas y bajas temperaturas favorecen esta
metodologia. Al igual que en la gasificacion integrada de ciclo combinado, es una metodologia ideada
principalmente para plantas de generacion energética. Este prototipo de plantas alcanza los 700 MW
con un rendimiento del 37%. El coste por MWh es de 5 $, algo més alto que en la anterior técnica. De
nuevo, la captura de CO» puede variar mucho dependiendo de la planta en la que se opere. Sin embargo,
al ser usada en general en plantas de mayor escala pueden capturar mas CO, [24].

e Membranas: estas no son tan demandantes desde el punto de vista energético y los cambios de fase no
son necesarios. El mantenimiento no suele ser necesario cada poco tiempo. Su funcionamiento consiste
en la absorcion del contaminante. Es un método sencillo que no requiere agregar otros quimicos y
requiere bajos coste de capital. A su vez, el escaso contenido de CO, en la corriente dificulta
notoriamente la captura. En corrientes con un 10% o menos del contaminante, el consumo energético
es mayor incluso que la absorcion por aminas, y simultdneamente, una corriente con un 20% de
contenido tiene un consumo energético similar al de absorcion. También requiere compresiones hasta
los 15-20 bar. Los tipicos sistemas de membranas de una etapa obtienen una eficiencia baja, por lo que
se inducen a una segunda etapa [25].

e Sorbentes de precombustion: consiste en la utilizacion de silicato de litio para absorber CO- a altas
temperaturas. El principal terreno de juego de este seria el gas de sintesis obtenido de otros procesos
industriales. Esta técnica puede llegar a capturar CO- con una eficiencia del 90% y una pureza del 99%.
El inconveniente es que requiere que se alcance una presion de 150 bar, dificultando la escalada y
haciendo menos econdmico este proceso. De momento solo se encuentra en plantas piloto y esta en via
de desarrollo. Por esta razon no puede abarcar altos caudales ni industrializarse actualmente. [26]
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e Combustion quimica en bucle y gasificacion: la produccion de una corriente de proceso con una alta
concentracion en CO» es posible. No hay necesidad de una gran inversion econdomica en equipos de
separacion de gases como ocurre en otros casos. La combustion quimica en bucle se suele utilizar en un
lecho fluidizado doble y, ademas de para la captura de CO,, también funciona para produccion de
energia [17]. Es una tecnologia compleja y la necesidad de regeneracion del material encarece el
funcionamiento, ademas de la produccion de residuos que hacen menos interesante su utilizacion [27].
Por otro lado, la gasificacion mejora la eficiencia, pero aumenta el coste de operacion. Su escalado a
nivel industrial es complejo por lo que no lograria altos volumenes de captura de CO, [28].

e Procesos auxiliares mejorados: una mejora en cualquier parte del proceso puede beneficiar a la
separacion en precombustion [11].

1.2.1.1.3 Oxicombustion

Técnica de separacion de CO, donde se requiere de oxigeno practicamente puro, alrededor de un 95% de pureza.
Para ello, la técnica mas avanzada y usada es la destilacion criogénica del aire [29]. El oxigeno obtenido por este
equipo se mezcla con parte de gases de combustion reciclados para obtener la corriente comburente necesaria
para la combustion en la caldera, con unas condiciones similares a si fuese aire. Estas condiciones se eligen
porque en caso se utilizar oxigeno puro, la combustion seria tan energética y, por ende, exotérmica, que la caldera
seria incapaz de soportarlo. Como alternativa a la destilacion existen otros procesos de separacion tales como
las membranas de intercambio i6nico, las membranas inorganicas y la adsorcion son las técnicas mas comunes
para la obtencién de O». Por otro lado, la electrolisis también puede ser usada para obtener oxigeno, pero este no
es su objetivo principal, si no un subproducto. El objetivo es la obtencion de electricidad mediante la separacion
de la molécula de H,O, obteniendo H» y O, de forma independiente.

La principal ventaja de de la oxicombustion es que, al combustionar, el producto restante es agua y CO,. El agua
se puede eliminar mediante la condensacion, facilitando la obtencion de una corriente pura de CO2. Aunque el
caudal de gases obtenido es menor, mas concentrado de CO» y los gastos son menores, la recirculacion de gases
de combustion hace que este proceso sea menos beneficioso al requerir una mayor inversion en infraestructura
y la posible generacion de residuos sélidos como las cenizas [30]. Los sistemas con mejores rendimientos
suponen un gasto de unos 378 por tonelada de CO, capturada. Sin embargo, la necesidad de una unidad
criogénica hace que esta practica sea mucho menos interesante dado su gran consumo energético y su
insuficiente rango de escala.

Se debe tener cuidado con el oxigeno suministrado ya que este es altamente corrosivo y puede desgastar las
tuberias del proceso haciendo que el mantenimiento constante sea necesario [11].

En la Tabla 1.1 se efectiia una comparativa entre los diferentes métodos anteriormente comentados.
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Tabla 1.1. Comparativa entre diferentes métodos de captura de CO,[11] [31]
Métodologia Ventajas Inconvenientes para su implantacion
Postcombustion Aplicable para la mayoria de las Baja presion parcial que deriva en

industrias ya construidas baja eficiencia

Aplicable a las plantas eléctricas | CO» a baja presion en comparacion a
basadas en el carbon la presion necesaria para su captura

Precombustion CO; a alta concentracion y presion Aplicable para las plantas de
gasificacion en construccion, pero
dificilmente aplicable para las ya

Alta presion parcial existentes
Alta fuerza impulsora para la Altos costes de equipos
separacion

Necesidad de sistemas externos
Bajos costes en compresion

Dificil aplicacion comercial debido a
Versatilidad para su separacion su coste y la existencia de otras

opciones mas atractivas

Mejor coste por tonelada de CO;

retirada
Oxicombustion Muy alta concentracion de CO; en Formacion de altos caudales de
gases de combustion oxigeno mediante equipos
criogénicos seria econdmicamente
inviable debido a la demanda
Posibilidad de aplicarse en energética causada por la unidad de
industrias existentes separacion criogénica
Aprovechamiento energético Coste energético de auxiliares

Eficiencia relativamente baja

Necesidad de separacion de
incondesables

Reciclaje de CO; necesario para
mantener la temperatura en ciertos
margenes con el fin de mantener los
materiales en buenas condiciones
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Tras esta comparativa se puede valorar como la oxicombustion no es una opcion muy viable, al menos en la
actualidad. El principal problema que alberga la precombustion, en el caso en el que la inversion inicial no sea
determinante, es que necesita su aplicacion en construccion desde un comienzo. Se conoce que la metodologia
de postcombustion es aplicable para las industrias actuales, pero mas especificamente, en las industrias
energéticas, muy vigentes en la actualidad. Por estas razones, en el este proyecto se optara por la postcombustion
siempre y cuando sea posible.

1.2.2 Transporte de CO:

La posibilidad de tener que transportar el CO» es suficientemente alta como para tener que valorarla. Es muy
comun tener que transportar el contaminante a la planta donde este vaya a tener su fin. El lugar donde el
contaminante vaya a ser reutilizado puede ser a cientos o incluso miles de kilometros de donde este haya sido
capturado.

La mayoria de los estudios que tratan este tema consideran que la forma mas comuin y dptima seria utilizando
tuberias (ceoductos), tal y como sucede en la actualidad con la importacion y exportacion de gas natural que se
efectiian a diario. Hay ciertas diferencias como la corrosion que el gas natural no causa, pero este contaminante
si. También ciertos puntos de control intermedios que deben situarse de forma estratégica, teniendo en cuenta
las diferentes condiciones de las zonas por las que este viaje [32].

Existe el Proyecto COMET, cuya finalidad es identificar modelos comunitarios de gobernanza y de gestion
sostenible en todo tipo de sistemas y lugares. De esta forma, lograr una sostenible utilizacion de los recursos
debido a la emergencia climatica [33].

Segun el Proyecto COMET, la longitud total de los ceoductos seria de unos 5000 kilémetros y solo se
transportaria asi, rechazando los barcos, camiones o cualquier otro método de transporte. También se supone
que unas 97 estaciones con bombas de refuerzo deberian ser construidas cada 150 kildmetros. A pesar de esto,
un balance a cerca de la cantidad de CO», liberado a la atmédsfera a causa del propio transporte del mismo, ha de
ser llevado a cabo, determinando asi la viabilidad de cada propuesta y ejecucion [34].

1.3 Reutilization de CO;

Una vez conocida la intencion y las expectativas esperadas por la Union Europea, tales como una reduccion del
55% de las emisiones de efecto invernadero y la situacion actual que se estd experimentando en estos momentos
alrededor del mundo, hay ciertas ideas.

El modelo hasta ahora se ha basado en la produccién desbocada de nuevos productos, abusando asi de las
materias primas limitadas de las que dispone el planeta. Ademas de esta situacion limitante para la sociedad a
nivel de materias primas, estos productos acaban convirtiéndose, en gran parte en residuos candidatos a
eliminacion final. Alrededor del 61% de los productos acababan en vertederos en los afios 90, mientras que en
la actualidad esta cifra ha disminuido hasta el 30% [35]. A pesar de que esta noticia sea sin duda un buen
comienzo, mucho camino queda por recorrer por hacer los procesos de produccion actuales suficientemente
sostenibles como para que no sean un problema. El modelo de produccion lineal se puede apreciar en la Figura
4.
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Figura 4. Modelo productivo arcaico [35]

Las materias primas se transforman en productos y estos en residuos. Solo el 3% de estos residuos son residuos
peligrosos generados en industrias, pero el 100% de estos residuos necesitan una forma de reactivar o terminar
suvida util. Aquello por lo que aboga el sistema pretendido en la actualidad es uno en el que la eliminacion final,
que tarda tantos cientos de afios en convertirse en recursos naturales, se transforme en valoracion o reciclaje.
Esta valoracion puede ser energética o no. El modelo que se pretende llevar a cabo en la actualidad se puede
observar en la Figura 5.

PREVENCION
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RECICLADO
RECICLADO Incluye Tragsrfgoér:i‘zgién de Mat
ncluye Transformacion de Ma
Organico
ELIWINAGION
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Figura 5. Cambio a modelo productivo basado en la economia circular [35]

El modelo que se ha pretendido adoptar hasta 2020 es el que se basa en la prevencion de nuevos productos a
eliminar. Esto se puede evitar mediante reutilizacion, valorizacion y reciclado.

Todo este modelo no solo consiste en limitar la produccion en la industria textil, automovilistica u otras, sino
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también en darle una utilidad a productos que, en si mismos, no son beneficiosos para la sociedad. En este caso,
se habla del CO,, cuya captura, transporte y almacenaje requiere un punto final. Podria entenderse que el
almacenamiento realizado en océanos o trampas geograficas son buenas opciones, que lo son, pero no son
suficiente. No todo el CO, capturado puede estar de forma perpetua encarcelado ni se dispone de suficiente
espacio o medios para la escala del problema. Esta situacion nos fuerza a darle un fin lo mas favorable posible
para, a su vez, darle el provecho que se busca.

La valorizacion del CO; es el proceso por el cual su captura podria suponer un beneficio econémico, razén por
la cual este proyecto apuesta por esta alternativa. En la actualidad se encuentran tres tipos de procesos utilizables
para la valorizacion de COx:

Procesos biologicos: la utilizacion de algas en ambientes no oceanicos puede captar la luz solar y,
posteriormente, captar CO, utilizable en la industria alimentaria, farmacéutica y energética. Una de las
principales opciones que se pueden generar con este método es el biogas mediante digestion anaerobica.
Este gas se compondria de CHs en un 50-70% y CO; enun 30-45% [36]. Aunque esta posibilidad exista,
por el momento, la idea de utilizar este recurso esperando rentabilidad energética mediante
biocombustibles esta lejos de la realidad.

Procesos electroquimicos: la reduccion de CO, utilizando la electroquimica puede garantizar el acceso
sostenible a productos utilizados industrialmente tales como el metanol, gas de sintesis, acido férmico
y ciertos hidrocarburos. El gas se compondria aproximadamente de un 50-70% de CH4 y un 30-40% de
CO, y 1% de otros gases. Estos procesos no exigen altas presiones o temperaturas y, ademas, la forma
de suministro de energia a este proceso puede consistir precisamente en energias limpias y/o renovables.

Procesos quimicos: el principal objetivo es la conversion de CO; a combustibles sostenibles. Este
método es el que mayor valor afiadido aporta y, por lo tanto, el mas utilizado. El gas obtenido seria de
composicion similar al de los procesos electroquimicos, pero varia dependiendo de las condiciones
especificas utilizadas. La valorizacion mediante procesos quimicos también puede ser util para el
suministro de polimeros y la industria farmacéutica ademas de mitigar el cambio climatico [37]. Existen
varias propuestas que han cogido mucho peso en los tltimos afios como son:

-Sintesis de derivados de urea y uretano: obtenida mediante la reaccion de amoniaco con carbonato de
etilo o calentando nitrato de urea con etanol. Algunas de sus ventajas es que es simple, con reacciones
comunes y materiales baratos. También abre las puertas a la sintesis de numerosos procesos para una
gran cantidad de productos de interés. Sin embargo, algunos de estos derivados pueden ser muy toxicos
y dafiinos para la especie humana y el medio ambiente. Ademads, algunas de estas reacciones, aun
usando materiales baratos, pueden causar altos gastos de operacion al requerir aplicar energia a estos
[38].

-Sintesis de &cido carboxilico: consiste en la reaccion de un alcohol con un agente oxidante para generar
acido carboxilico. Es una reaccion bastante comun y madurada, con un bajo coste debido a sus
materiales. A pesar de ser comun, la toxicidad para las personas y el medio sigue existiendo, aplicando
también cierta corrosion.

-Sintesis de dimetil carbonato: implica la reaccion del CO, y metanol en presencia de un catalizador
para generar dicha sustancia. Son reacciones con amplias aplicaciones en la industria y es relativamente
simple de ejecutar. Los mayores problemas que alberga este proceso son la necesidad de utilizar un
catalizador que encarece mucho el proceso y que algunos de los productos pueden ser ciertamente
toxicos [39].

-Sintesis de policarbonatos y/o policarbonatos ciclicos: consiste la reaccion de CO2 con compuestos
hidroxilados. Esta reaccion puede generar productos quimicos y materiales avanzados con alto coste.
Sin embargo, la necesidad de un catalizador hace que este proceso no sea especialmente econdémico y
presenta problemas de toxicidad [40].

-Tri-reformado de CHa: se trata de una reaccion en la que reacciona el metano con CO; y agua en estado
gaseoso. Se tiene como objetivo la obtencion de hidrogeno y mondxido de carbono. Es una buena forma
para utilizar el metano para la obtencion de gas de sintesis el cual esta muy cotizado. El coste no tan
bajo por necesitar un catalizador y requerir aplicar energia que aumentan los gastos de operacion [41].
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-Hidrogenacion de CO»: implica una reaccion de CO; con hidrogeno para producir metanol. Es un
proceso muy polivalente con muchas opciones y con productos con altos costes. Sin embargo, la
reaccion es beneficiada termodindmicamente a bajas temperaturas lo cual garantiza una alta eficiencia
energética. Es una tecnologia limpia y mitigaria el efecto del cambio climatico. Esta técnica puede ser
usada en combinacion a otras lo cual la hace muy polivalente como se dijo anteriormente [42]. La
presencia de catalizador y la necesidad de suministrar energia hace que el proceso no sea tan econdmico
como otros [43].

Atendiendo a la informacion anteriormente descrita, este trabajo de fin de grado tiene por objeto la reutilizacion
del CO» por medio de un proceso quimico. En concreto, este trabajo apuesta por la hidrogenacion del CO», de
cara a obtener hidrocarburos mediante la sintesis de Fischer-Tropsch. Para ello, se trabajara con la reaccion de
RWGS como principal, teniendo en cuenta reacciones secundarias como la reaccion de Sabatier.

Dado que el proceso quimico que se va a utilizar es la hidrogenacion del CO», se hace necesario hacer un estudio
sobre la generacion de H» para llevar a cabo este proyecto.

1.4 Generacion de H2 mediante electrdlisis

La electrolisis del agua es la separacion los elementos de un compuesto utilizando la corriente eléctrica. El agua
se descompondra en H, y O,. Actualmente este proceso no es cominmente usado debido al gasto eléctrico
asociado a esta practica. La energia consumida por kg de H> formado ronda los 0,017-0,019 kWh [44]. Alrededor
de solo el 4% del hidrogeno generado a nivel global se asocia a esta metodologia debido al elevado coste que
supone su formacion. El coste del kg de H, formado se aproxima a los 4 y 5 $, un coste considerablemente alto
[45]. Debido a esto, los electrolizadores que eran tipicamente usados se han ido cambiando y el uso de los
electrolizadores de membrana polimétrica de protonica (PEM) se ha popularizado cada vez mas [46].

En la actualidad se cuenta con tres tipos de electrolizadores:

e Electrolizadores de estado sélido: mucha eficiencia energética y sin necesidad de utilizar metales
nobles. Sigue experimentando problemas de durabilidad y no se termina de adaptar a los requerimientos
de las energias renovables. No estd comercializado atin [47].

e Electrolizadores de membrana polimérica protonica (PEM): necesidad de utilizar titanio, esto acarrea
problemas de coste y abastecimiento [47]. Requiere agua desionizada. Debido a su falta de madurez
frente a la tecnologia alcalina, no tiene tanto uso [48].

e Electrolisis alcalina convencional: tecnologia simple y barata sin necesidad de metales nobles. Conduce
aniones OH" y sus electrodos se separan por un diafragma. Es la mas comercial y desarrollada [47]. Esta
capacitada para altas producciones [48].

El proceso en cuestion consiste en un par de electrodos de diferente polaridad que estdn sometido a dicha
corriente eléctrica y sumergidos en una solucion de agua. Uno de los electrodos, el positivo, es el anodo y el otro
electrodo, que es el negativo, es el catodo. La idea de este proceso es que, debido a la polaridad, el catodo atrae
al hidrégeno y el anodo atrae al oxigeno debido a la diferencia de carga de estos dos elementos, obteniendo la
separacion de estos dos elementos a partir de agua [49].

El funcionamiento que tiene un electrolizador es el justo el contrario al que tiene una pila de combustible (fize!
cell). La pila de combustible utiliza el oxigeno y el hidrogeno para obtener electricidad y agua al reaccionar.
Mientras tanto, el electrolizador utiliza electricidad como medio para descomponer el agua en sus elementos de
forma independiente.

La reaccion que rige la electrolisis es:
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kj . kJ 1
H,0 ) + 237,2 (m_ol) electricity + 48,6 (m_ol) heat — Hy(g) + 502(‘9)

Ecuacion 1. Reaccion de electrolisis [50]

A la hora de realizar la electrdlisis, hay ciertos aspectos que deben ser tenidos en cuenta:

La corriente continua es necesaria. La corriente alterna no puede ser utilizada para este proceso, luego,
la electricidad obtenida a partir del enchufe de la red cuya electricidad fluye en alterna, no es una opcion
por valorar. Ademas, la energia que se pretende utilizar para este proceso ha de ser renovable. Esto es
asi porque el llamado hidrégeno verde [51] solo puede ser llamado asi en el caso de que la energia
utilizada tenga esta restriccion.

Los electrodos no deben entrar en contacto porque esto daria lugar a una produccion de calor excesiva
que derivaria en la destruccion de los electrodos.

Debido a la naturaleza del hidrogeno y el oxigeno, ambos gases no deben tocarse una vez desprendidos
ya que esto puede ocasionar una reaccion que desataria una explosion. Ademas, al liberarse los gases,
estos estan en proporcion estequiométrica, lo cual aumenta el riesgo que esto conlleva.

Esta reaccion es reversible. Un catalizador puede ser el propio calor, aunque el platino y otros también
son una opcién viable. Para esto, la precaucion necesaria es muy grande, la combustion del hidrogeno
y el oxigeno ha de ser llevada a cabo con una pequefia llama que vaya liberando poco a poco el agua.
En caso contrario un accidente podria suceder.

1.4.1  ;Qué es un electrolizador?

Un electrolizador es un dispositivo que consiste en un anodo, un catodo, una fuente de alimentacion y un
electrolito, tal como se puede apreciar en la Figura 6. Este equipo utiliza la electrdlisis para la obtencion de
hidrogeno puro. La aplicacion de una corriente continua (CC), como se indico en el pasado apartado, es necesaria
para el flujo de corriente desde el terminal negativo de la fuente de alimentacion hasta el catodo, donde los iones
de hidrégeno consumen los electrones para formar hidrogeno y mantener su carga. Los iones de hidroxido se
transfieren al anodo a través del electrolito y los electrones regresan al terminal positivo de la fuente de
alimentacion de CC. La electrdlisis es una tecnologia clave para la produccion de hidrogeno y se utiliza en
electrolizadores de agua de mar y otros tipos de electrolizadores.
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Figura 6. Esquema de un electrolizador [52]

1.4.2 Composicion

La composicion del electrolizador puede determinar la durabilidad del mismo, asi como la eficiencia que puede
aportar.

El objetivo del anodo es la recoleccion del oxigeno que se ha obtenido previamente mediante la separacion del
agua alimentada al electrolizador. En el &4nodo, la corrosiéon es un fendémeno que ocurre con facilidad,
disminuyendo la eficiencia de este proceso. Para evitar esta situacion que empeoraria la viabilidad econémica
de este proceso, algunos materiales usados son:

e Oxidos como las ferritas. Posee una alta estabilidad en términos quimicos y térmicos, esto los hace
idoneos para altas temperaturas [53]. Requiere una sintesis costosa y es débil ante tensiones mecanicas
[54].

e Compuestos metalicos organicos. Aportan alta selectividad y actividad catalitica. También tienen baja
resistencia térmica y mecénica [55].

e Materiales aislados. Son utilizados como aislantes y tienen limitada eficiencia lo cual puede ir
acompanado de mayores costes de operacion [53].

e Niquel o cobalto en diferentes aleaciones. Tiene la mayor actividad catalitica y son mas econémicos
que los anteriores. Hay algunos mas eficientes ain como el platino o el paladio, pero el coste aumentaria
considerablemente [54]. Es por esto que se utilizan principalmente estos materiales, siendo la opcién
predominante en la industria [54].

El electrolito que separa al anodo del catodo suele estar formado por asbesto, que es el mas utilizado en la
actualidad. Esta sustancia es combinada con otros materiales como puede ser el niquel que aporta propiedades
beneficiosas para el proceso.

El catodo debe estar compuesto de materiales que eviten la reaccion de este con el hidrogeno ya que esto
disminuiria la eficiencia y causaria problemas.
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1.4.3 Tipos de electrolizadores

Los electrolizadores se pueden clasificar en tres categorias distintas, segin su electrolito:

1.4.31  Electrolizador de membrana de intercambio de protones (PEM)

Este tipo de electrolizador fue desarrollado por Russel en los 60s [56]. Estos estan constituidos por dos electrodos
y un electrolito. Su funcionamiento consiste en conducir una corriente de agua hacia el anodo para ser dividida
en oxigeno y H'. Una vez sucedida esta separacion, el H', pasa a través de la membrana hasta el catodo donde
la adquisicion de un electron sucede, y este genera H,. La separacion no es necesaria ya que la generacion de
cada producto sucede de forma independiente en cada electrodo. Este tipo de electrolizadores son los mas
utilizados en la actualidad debido a las caracteristicas positivas que aporta como son su alta eficiencia de voltaje
y simplicidad. Las reacciones que suceden en este electrolizador son:

1
HZO(l) - 2H(-|¢-1c.) + EOZ(g) + 2e”

Ecuacion 2. Reaccion anddica de PEM

ZH(-;C_) + 2e” > Hz(g)

Ecuacion 3. Reaccion catodica de PEM

Estos electrolizadores estan sometidos a altos voltajes y entornos acidos. Una desventaja es que el uso de
catalizadores es una practica comun y, por lo tanto, el aumento de costes es algo habitual. Estos costes suelen
ser alrededor de un 10% mayores por kW producido, aunque este valor depende totalmente en las condiciones
de operacion, la escala de la planta y, si se usa catalizador, su material [57]. Sin embargo, otras muchas ventajas
motivan a usar este tipo de electrolizador:

e Fldisefio de este electrolizador es compacto y mas simple que otros.

e La pérdida Ohmica equivale a la potencia disipada por la resistencia equivalente en serie de un
dispositivo o componente eléctrico que, en este caso, se identifica como el anodo y el catodo. Estas son
una fuente de ineficiencia [58]. Se reduce aumentando la densidad de la corriente ya que el grosor del
electrodo es disminuido.

e La solidez del electrodo hace que la pila pueda funcionar a altas presiones. Estas presiones aumentan
hasta los cientos de bares. Esta posibilidad permite que no se necesite un compresor para entregar el
hidrogeno al consumidor.

e La eficiencia de Faraday describe la eficiencia con la que se transfiere la carga en un sistema
electroquimico [59]. Es un parametro importante a tener en cuenta en el disefio de este tipo de
electrolizadores. Cuando mayor es la densidad de corriente suministrada al sistema, mayor eficiencia
de Faraday se obtiene. Esto se debe a que cuando el grosor de la membrana decrece, la densidad de
corriente se ve beneficiada. La variacion de este parametro se puede apreciar en la Figura 7.
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Figura 7. Eficiencia de Faraday frente a la densidad de corriente [46]

1.4.3.2 Electrolizador alcalino

El electrolizador alcalino fue desarrollado en 1789 por Troostwijk [60]. Este es el mas cominmente usado y,
por lo tanto, el que mas se ha podido desarrollar. Este electrolizador también es el que menor inversion inicial
necesita de todos los tipos [61]. Esta inversion inicial dista de las otras dos opciones en menos de un 20%.

En este electrolizador, la fase acuosa contiene alrededor de un 30% en peso de hidréxido de sodio o hidroxido
de potasio. Algo que diferencia a este electrolizador del anterior es que la alimentacion de la fase acuosa se
suministra al catodo y no al &nodo. Se obtiene como producto hidrogeno y OH, el cual alcanzara eventualmente
el anodo. En el 4nodo se forma el oxigeno y el agua. Las reacciones a las que obedece este electrolizador son:

40H 40y — Oz(g) + 2H 0y + 4e™

Ecuacion 4. Reaccion anddica de un electrolizador alcalino

ZHZO(I) +2e” - HZ(g) + ZOH(_aC_)

Ecuacion 5. Reaccion catddica de un electrolizador alcalino

Este tipo de electrolizador tienen ciertas caracteristicas:

e Lapérdida Ohmica, a diferencia de los PEM, es bastante mas alta. Esto desemboca en una densidad
de corriente baja.

e Su propio uso lo deteriora. Esto causa gastos en mantenimiento periddicos de forma mucho mas
frecuente que con otros electrolizadores.

e La concentracion de hidrogeno en la parte del anodo es alta, lo cual contribuye a reducir la resistencia
de este electrolizador [50].

o Elcoste capital de este electrolizador es el mas bajo de todos [62], lo cual lo hace mas facil de
implementar industrialmente. El coste tipico se sitta alrededor de los 1500 €/kW instalado [63]. En
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1.4.3.3

concreto, los precios por en ME/MW equivalen a 1,07 en el caso de los PEM, 0,93 en los SOEC y
0,87 en los alcalinos. Esto demuestra que efectivamente, los mas baratos son alcalinos y los mas
costosos son los de tipo PEM [64]. Este tiene una eficiencia que ronda el 62-82 %, un buen valor en
general [48].

Electrolizador de 6xido sélido (SOEC)

La invencion de este electrolizador se debe a Donitz y Erdle en el 1980. El agua es suministrada al catodo tal y
como sucedia con el anterior electrolizador. En el catodo se captan los electrones y la formacion de hidrogeno e
iones de oxigeno suceden. Los aniones alcanzan el anodo donde se forma el oxigeno [65]. Las reacciones que
tienen lugar en este electrolizador son:

HZO(ac.)(ac.) +2e” - HZ(Q)Z(Q) + 0(2‘9_)

Ecuacion 6. Reaccion anddica de SOEC

- 1 -
O(Q) - 502(9) + 2e

Ecuacion 7. Reaccion catodica de SOEC

Las principales caracteristicas de este electrolizador son:

A diferencia de los otros electrolizadores anteriormente comentado, la temperatura necesaria para este
electrolizador asciende hasta cerca de los 1000 °C. Esto, aunque de forma menos intuitiva a lo que se
podria interpretar en primera instancia, reduce la electricidad necesaria para el proceso debido a la
energia libre de Gibbs, luego los gastos de operacion disminuyen en comparacion a los electrolizadores
alcalinos o los PEM.

Tanto las resistencias Ohmicas como las no Ohmicas se ven incrementadas debido a la formacion de
fases secundarias, lo cual se cree que podria degradar el electrodo.

La inversion inicial del sistema es mas alta que en otros casos debido a la temperatura que se alcanza.
Esto provoca que los materiales elegidos han de ser suficientemente resistentes al calor, lo cual aumenta
el coste [50].

Una comparacion entre los tres diferentes tipos de electrolizadores de la actualidad se encuentra efectuada en la
Tabla 1.2.
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Tabla 1.2. Comparativa entre los diferentes tipos de electrolizadores
Electrolizador Ventajas Inconvenientes
PEM Compacto y simple Necesidad de utilizar titanio, lo
cual encarece y dificulta el
) proceso
Baja pérdida Ohmica

Requiere agua desionizada
Posibilidad de trabajar a altas
presiones, lo cual economiza la

entrega del producto Tecnologia poco madurada
Alcalino Simple y sin necesidad de metales | Pérdida Ohmica alta que da lugar
nobles y costosos a una densidad de corriente baja

Tecnologia mas comercializaday | Gastos en mantenimiento debido
madura al deterioro

Requiere baja inversion inicial y e
facil de implementar

Puede llevar a cabo producciones

de muy altas
SOEC Bajos gastos de operacion Inversion inicial alta
Alta eficiencia energética Materiales caros
Sin necesidad de metales nobles No comercializado debido a su

novedad e inadaptabilidad

Gastos en mantenimiento por su
baja durabilidad

Tras esta comparativa, se puede considerar que el tipo SOEC no es una opcion porque no esta comercializado
en la actualidad. Entre el electrolizador de tipo alcalino y el tipo PEM, la tecnologia mas utilizada y comun para
este tipo de procesos es el tipo PEM. Por esta razon, el electrolizador mas interesante y seleccionado para este
trabajo de fin de grado sera el electrolizador de tipo PEM.
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1.5 Objetivo y alcance del proyecto

La insostenibilidad climatica y la intencion y empefio de la Union Europea hace que no sea viable el concepto
de obtener la energia necesaria para el transporte mediante el combustible convencional. Con el paso de los afios,
la metodologia empleada que consiste en la extraccion de crudo para luego refinarlo no esta sufriendo mas que
restricciones, premiando asi otras alternativas como los vehiculos eléctricos o hibridos.

Este trabajo de fin de grado pretende la obtencion de hidrocarburos de una forma verde. El proceso consiste en
sintetizar hidrocarburos de la forma mas limpia y respetuosa con el medio ambiente posible. Para ello, el proceso
utilizara como materia prima CO; y Ha, los cuales seran obtenidos de un proceso de captura de CO; y una
electrolisis, respectivamente. Estos hidrocarburos seguiran produciendo CO, al reaccionar en un motor de
combustion cualquiera tal y como pasa actualmente en cualquier combustion, pero la procedencia del
hidrocarburo hace que esta reaccion sea neutra en términos de contaminacion. La previa captura de CO; de la
atmosfera y su posterior combustion hace que el balance sea neutro de CO» ya que ese mismo CO, producido
en esta reaccion, se obtuvo previamente mediante captura, siendo este compuesto transformado en otros con
valor econdomico y, a su vez, limpio.

El principio de este estudio consistira en la quimica y la industrializacion del proyecto. Esta se realizara mediante
una simulacion el programa Aspen Plus V8.8 donde una planta de sintesis de hidrocarburos sera estudiada. La
reaccion de Reverse Water Gas Shift (RWGS) sera la protagonista de la primera parte del proceso. En la segunda
parte de este mismo, el proceso de Fischer-Tropsch serd estudiado y valorado. Se realizaran una serie de
comprobaciones con diferentes temperaturas y presiones mediante un analisis de sensibilidad que permitira
evaluar la viabilidad técnica-econdmica del proceso propuesto en este TFG. Las temperaturas y presiones
variaran adecuandose al caso mas favorable para la reaccion de RWGS. El analisis de sensibilidad permitira
comprobar qué casos beneficiaran la reaccion de RWGS y en cuales a la reaccion de metanacion, generando asi
diferentes cantidades de monoxido de carbono (CO) o metano (CH4). Estos parametros seran ajustados en
funciéon del interés y del producto que se pretenda obtener, que seran hidrocarburos. Algunos de los
hidrocarburos obtenidos son el pentano, hexano, n-hexano, cicloheptano, tolueno, octano y etilbenceno.

La ambicion y el alcance esperados para este proyecto es la prueba de si la sociedad y las necesidades actuales
pueden verse beneficiadas mediante un proceso de esta clase a gran escala. Esto se lograra mediante un estudio
sobre la rentabilidad sobre una simulacion realizada en el software de la forma mas acertada y rigurosa posible.
La rentabilidad es estudiada principalmente mediante el parametro de rentabilidad neta del activo que muestra
el beneficio neto tras los costos totales de los activos.

Los parametros propuestos para su estudio seran clasificados en técnicos y econémicos. Dentro de los técnicos
estan las selectividades de CO, y CH4, asi como sus conversiones obtenidas en el reactor de RWGS, la demanda
eléctrica y energética y la produccion de hidrocarburos al final del proceso. Los parametros econdémicos
propuestos para el analisis son los costes de inversion, los costes de operacion, el periodo de retorno de la
inversion, el valor actual neto, el coste por kilogramo de hidrocarburo necesario para hacer sostenible el proceso
y el coste ahorrado por derechos de emision a la atmoésfera. .La selectividad sera calculada en funcion de la
conversion obtenida en el reactor de RWGS, variandola segiin la temperatura y presion. La cantidad de
kilogramo de hidrocarburo podra obtenerse como resultado final de la simulacion en el software El periodo de
retorno de la inversion, asi como el valor actual neto se calculan una vez comprobada la viabilidad y
productividad econémica de la planta.

Una vez obtenidos y valorados los resultados de este proceso y con el analisis de sensibilidad realizado, la
evaluacion técnico-econdmica determinara el grado de viabilidad del proyecto en cuestion en cada uno de los
casos propuestos para su estudio.






2 REACCIONES

Las reacciones que implican CO; se ven forzadas a ser muy energéticas y, por lo tanto, complicadas. Esto se
debe al hecho de que los dobles enlaces que forma el oxigeno y el carbono requieren una cantidad de 300 kJ/mol
para su ruptura [66].

Los enlaces de los que estd compuesto la molécula de CO, consisten en enlaces covalentes dobles. Los dos
atomos de oxigeno se unen al atomo central, el carbono. Al no haber suficientes electrones como para completar
la configuracion tipica de los gases nobles, quedan 4 libres. Hay 16 electrones y solo se unen 12 de ellos, por lo
que los 4 de diferencia quedan como electrones libres. Una molécula es lineal cuando el angulo que forma la
molécula es de 180 °C y en este caso se cumple. La molécula de CO; es lineal ya que el &tomo central no tiene
pares de electrones libres y, a su vez, esta unido a los atomos de oxigeno [67].

La molécula de CO tiene la propiedad de poder actuar como aceptor para moléculas con puentes de hidrégeno
[68]. Esta propiedad es especialmente interesante para el presente proyecto, proliferando las reacciones.

El aporte energético necesario para la ruptura de esta molécula es muy alto para el proceso propuesto. Es por
esta razon que la utilizacién de catalizadores es crucial para combatir la baja reactividad y su energia de
activacion. La compresion de esta molécula es indispensable para el planteamiento técnico de las reacciones de
RWGS y metanacion y, posteriormente, el proceso de Fischer-Tropsch.

2.1 Reaccion de RWGS

El interés por convertir algo que en grandes cantidades es un contaminante y la necesidad de generar energia de
una forma amistosa con el medio ambiente, ha puesto en foco a la reaccion de Reverse Water Gas Shift (RWGS).
Esta reaccion equivale a la conversion de CO, en CO, generando un gas de sintesis aprovechable en muchos
ambitos, pero, sobre todo, en el energético. Este proceso estd siendo investigado en su mayoria debido a que el
CO se puede transformar en combustibles y otros productos quimicos de interés. Esta transformacion se realiza
mediante el proceso de Fischer-Tropsch.

21
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Figura 8. Usos para el gas de sintesis [69]

Uno de los problemas a los que se enfrenta esta reaccion es la competitividad que tiene por la reaccion de
Sabatier. La reaccidn de RWGS se puede considerar como una reaccion intermediaria en otros procesos que
tienen también como objetivo la transformacién de CO, o también como un proceso en si mismo. La reaccion
de metanacion sucede tras ciertas reacciones previas, y en esta, la reaccion de RWGS es el primer paso para dar
lugar a que la reaccion de metanacion pueda tener lugar [70].

La valorizacion de CO- no es una tarea facil, aunque si prometedora. La alta energia de disociacion que tiene el
doble enlace que une ambos atomos de oxigeno con el atomo de carbono, hace que esta molécula sea muy
estable. Esta caracteristica de la molécula de CO, hace que, con la energia de disociacion de 750 kJ/mol, una
importante cantidad de energia deba ser suministrada e implica una reacciéon multielectronica escalonada [71].

La reaccion de metanacion tiene necesidades adversas a la reaccion de RWGS. La diferencia de temperatura que
proliferan una u otra reaccion son muy distintas. La reaccién de metanacion requiere temperaturas que ronden
los 200 °C, mientras que la temperatura ideal para la reacciéon de RWGS es mucho ma4s alta, alla por los 700 a
900 °C. El CO se convierte en el mayor producto una vez se alcanzan los 700 °C en el proceso. La reaccion de
metanacion, como se vera en el apartado 2.2, es notablemente exotérmica, con una AH=-165 kJ/mol, sin
embargo, la reaccion de RWGS es algo endortérmica, con AH=41.3 kJ/mol [72]. La reaccion es cuestion se
define como:

CO2(9)2(9) T H2(g)2(9) © COg)(9) + H20(g)(9)
Ecuacién 8. Reaccion de RWGS [69]

La reaccion de RWGS es un equilibrio que se favorece a temperaturas mas bien altas al ser un proceso
endotérmico. También se beneficia al tener ratios elevados de H»:CO,, rondando el H2:CO>=4 y tiempos de
contacto bajos [73]. Ademas, el equilibrio puede tornarse haciendo uso de diferentes opciones:

e Incrementar la concentracion de CO». De esta forma, el proceso se ve obligado a consumir el Ho.

e Incrementar la concentracion de H». La consumicion de CO; se facilita siguiendo esta practica. El
exceso de H» se puede recircular al reactor.

e Eliminar el vapor de agua [69].
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e La reaccién se ve claramente beneficiada a temperaturas altas, las cuales rondan los 500-600 °C. En
estas condiciones, la cantidad de CO formada aumenta, compitiendo y reduciendo mucho la cantidad
de CH4 que se pueda formar mediante la reaccion de metanacion. Por esta razon, la temperatura utilizada
en cuestion para las valoraciones sera a partir del margen impuesto.

e Lapresion es muy relevante para el proceso dado que altas presiones benefician la conversion del CO,
y favorece la cantidad de CO formada, brindando un gas de sintesis mas rico en CO, lo cual es crucial
para el proyecto en cuestion [74].

e La ecleccion del catalizador es clave. Se requiere uno con gran actividad y que se adapte a las
condiciones, evitando su desactivacion, retrasandola lo maximo posible. Este concepto sera explicado
en el apartado 2.3.1.

2.2 Reaccion de metanacion

Una tecnologia que esta en su auge actualmente es la tecnologia Power to Gas (PtG). Esta consiste en la
transformacion de energia eléctrica que debe provenir de fuentes de energia renovables en energia quimica
realizando el proceso de la electrélisis del agua. De este proceso se obtiene hidrogeno que se puede utilizar en
la reaccion de metanacion para producir de esta forma metano (CHs). Esta reaccion es la reaccion secundaria
del proceso. Dicha reaccion competira con la reaccion de RWGS explicada anteriormente.

El gas obtenido mediante la tecnologia PtG, puede ser utilizado tal y como lo es el gas natural. La compresion,
almacenaje o inyectado de este puede replicarse de la misma forma que se hace con el gas natural, el cual es
muy utilizado en la actualidad, ya que este es comprendido desde hace poco por la Union Europea como una
energia verde.

La innovacion PtG trata de dar una solucion a uno de los mayores problemas que albergamos en la actualidad:
ser incapaces de almacenar la energia. Esto se puede hacer mediante energia potencial, como en las presas o en
baterias, por ejemplo. Sin embargo, ninguna de estas formas es suficientemente cuantiosa y efectiva como para
llevarla a un plano globalizado, pero PtG tiene mucho potencial segtin el veredicto de los expertos en la gestion
energética. Ademas, el sector energético a nivel global estd altamente influenciado por la presencia de
hidrocarburos y, en conjunto con el crecimiento de demanda energética global, el problema poco a poco se va
convirtiendo en uno que requiere una solucion inmediata [75].

Algunos de los proyectos actualmente propuestos para la formacion de gas de sintesis a partir de carbon son:
Kentucky Newgas, ConocoPhilips, EEUU, Shanxi SNG Project, China y Scriba Coal Gasification Planta,
EEUU, entre otros muchos [76].

La reaccion de metanacion implicada fue descubierta por el cientifico Sabatier en 1902, quien también le da
nombre a esta reaccion:

kJ
COz (g) + 4Hz (g) © CHy (g) + 2H,0(g) AHR®F = =165 —[77]

ol

Ecuacion 9. Reaccion de metanacion de CO; o reaccion de Sabatier

Algunas de las caracteristicas de esta reaccion son:

e Al ser un equilibrio, la termodindmica puede variar y desplazar la reaccion hacia uno u otro lado en
funcion de las condiciones.
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o Esuna reaccion muy energética, altamente exotérmica (libera calor). Aproximadamente se liberan 165
kJ/mol durante esta reaccion [77].

e Al ser exotérmica esta favorecida a bajas temperaturas. Por esta razon, al ser una reaccion secundaria,
se evitaran las temperaturas bajas.

o Elequilibrio se desplaza a la derecha cuando se dan mayores presiones. Es por esto que se regularan las
presiones segun los intereses del experimento.

o El catalizador mas comun es el rutenio. Este alberga la mayor actividad, pero su alto precio lo dificulta.

¢ El monolito mas utilizado como soporte del rutenio es el dioxido de titanio [76].

[77]

Ademas de la reaccion de Sabatier, otras reacciones que compiten entre si se dan de forma paralela a esta. Las
principales competidoras son [77]:

k
2C0(g) © C(s) + COyy) AHZ%®K = —172 m_{)l

Ecuacion 10. Reaccion de Boudoward

298K k]
COg)i9) T Hagrz(9) © L) + H20(gy ) AHR™ = —131—~
Ecuacion 11. Reaccion de reduccion de CO
298K k]
CO2gy2(9) + 2Ha(g)2(9) < Cis)o) ¥ 2H20(g)q)  AHR™ = =90

Ecuacion 12. Reaccion de reduccion de CO;

k]
CHa(gae) < Cio)o) + 2Hatgrag) AHR™" = =75

Ecuacion 13. Reaccion de pirdlisis del metano

nCO(g)(g) + (271 + 1)H2(g)2(g) R CnH2n+2 + nHzo

Ecuacion 14. Reaccion de formacion de alcanos

nCO(g)(g) + ZnHz(g)z(g) d CnHZn + TlHZO

Ecuacion 15. Formacion de alquenos

Las reacciones de la Ecuacion 10, Ecuacién 11, Ecuacién 12 y Ecuacion 13 son aquellas que provocan
problemas en el catalizador. La superficie se ensucia obstruyendo poros del monolito y reduciendo su
efectividad, a la vez que causa una desintegracion del propio monolito, causando una deposicion de carbon.

En las reacciones dadas en la Ecuacién 14 y Ecuacion 15, con parametros tipicos, so6lo ocurren en muy pequefias
cantidades, dando lugar a cantidades practicamente despreciables de los hidrocarburos superiores que podrian
surgir. Ademas, las temperaturas y el compuesto formado pueden determinar el estado del agua y del
hidrocarburo del producto. La selectividad, a grandes rasgos, suele depender del catalizador y de los equilibrios
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quimicos [77].

En general, conversiones relativamente altas de CHy4 se pueden lograr a bajas temperaturas debido a los altos
valores de K que llega a obtener.

El valor de K se define como:

2
K= XCH4X12120P0
Xﬁz)(cozpz

Ecuacion 16. Ecuacion para el parametro K

Hay que cuidar los valores de K ya que, a valores insuficientemente altos, las reacciones competidoras pueden
llegar a tener mas peso del que se desea para tener un rendimiento aceptable en el proceso, tal y como se puede
valorar en la Figura 9. Ademas, si este valor es suficientemente bajo, la produccion de carbon que obstruya y
dificulte la actividad del catalizador se forma. Este resultado es algo que se debe evitar a toda costa ya que el
catalizador es de las partes mas caras y sensibles de cualquier proceso catalitico y un fallo destrozaria la
eficiencia de la reaccion.

=——2CO0+2H,-»CH,+CO, (Reverse dry reforming)
40 = = «CO+3H,»CH+H,0 (CO methanisierung)
=== 2CO0-C+CO, (Boudouard reaktion)
1 = =CO,+4H,»CH,+2H,0 (CO, methanation)
30 IN—1 - peeeres CO+2H,-»C+H,0 (CO reduction)
] =+ = CO,+2H,»C+2H,0 (CO, reduction)
*le = = =« CO,+H,»CO+H,0 (Reverse water-gas shift)
0N [ == CH,»2H,+C (Methan pyrolysis)

In(K) / -

-20 4——1— =
200 250 300 350 400 450 500 550 600 650 700 750 800

| . T T . . T T i, G
T/°C

Figura 9. Representacion de logaritmo de K frente a la temperatura en el proceso de metanacion [77]

Esta ecuacion relaciona las fracciones molares de CH4(Xcn4), H2O (Xi20), H2 (Xi2) y CO2 (Xco2) con la presion
del proceso (P) y la presion estandar (P°).

Teniendo en cuenta la Ecuacién 16, si se aumenta la presion del proceso el equilibrio de la reaccion se inclina
hacia el CHs4 y H2O y, en caso contrario, hacia la otra parte de la reaccion. La composicion elegida en general es
20% CO; y 80% H, en proporcion molar. Cuando la presion del proceso aumenta y la temperatura del mismo
disminuye, la conversion aumenta. Sin embargo, aumentar la presion conlleva un gasto econémico que ha de
ser tenido en cuenta, asi como que la baja temperatura necesita una cantidad suficientemente alta de catalizador
altamente activo, lo cual es uno de los mayores retos a los que se enfrenta este proceso.
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2.3 Consideraciones sobre las reacciones de RWGS y metanacion

Como se ha comentado en los apartados anteriores, la reaccion de metanacion es una reaccion secundaria e
indeseada pero inevitable cuando ocurre la reaccion de RWGS. Se ha comentado en el apartado 2.1 como hacer
que la reaccion mas destacable y mayoritaria sea la reaccion de RWGS. Es por esto que se tratara de generar las
condiciones mas favorables para la reaccion favoreciendo asi la formacion de CO, necesario para constituir el
gas de sintesis que posteriormente sera utilizado. Las consideraciones que se explicaran y adoptaran se
constituiran de la clase de reactor y catalizador para el correcto desarrollo de la reaccion en cuestion.

2.3.1 Catalizadores

Los catalizadores que mas favorecen a la reaccion de RWGS estan siendo estudiados actualmente. Por el
momento, algunos de los mas atractivos para este proceso son algunos como el platino, niquel, paladio, oro y
rutenio entre otros [78], metales nobles con un alto coste en general.

Estos metales que actlan como catalizadores son situados en un soporte o monolito para distribuir
adecuadamente el centro activo del catalizador. En estos centros activos se producen los fendmenos de difusion
que habilitan las reacciones cataliticas. La disociacion del CO; es tomada en la reaccion de RWGS como el paso
determinante de la velocidad (el paso mas lento) [79], asi como la adsorcion disociativa del calor sobre los
metales determina la velocidad de reaccion [80].

Han sido analizados varios metales como catalizador para la reaccion de RWGS. El platino ha sido el que ha
tenido una conversion de CO,. Mientras tanto, el cobre y el hierro han demostrado desarrollar una mejor
selectividad, decantandose por el CO. Finalmente, el catalizador basado en niquel es muy efectivo precisamente
para la reaccion de RWGS [81].

El elevado coste del catalizador ha influenciado una alta cantidad de estudios que tratan de utilizar otro tipo de
metales, evitando los metales nobles y, por lo tanto, sus altos costes. Esta situacion ha desembocado en tratar de
que metales como el niquel sean utiles como catalizadores mitigando asi el coste que estos conllevan. El
catalizador de niquel no funciona especialmente bien en este proceso ya que se ha comprobado como premia a
la reaccién de metanacion debido a su preferencia hacia el CO,. Esta situacion generaba poca actividad en la
reaccion principal que se quiere priorizar que es la reaccion de RWGS [82]. Se ha comprobado como ciertos
compuestos ayudan al correcto funcionamiento de los catalizadores basados en niquel como son AL,O3, SiO; 0
Ce()z.

Las altas temperaturas necesarias para la reaccion de RWGS hacen que el catalizador pueda tener problemas de
selectividad. Por esto el disefio de catalizadores para una maxima prioridad en CO con temperaturas no tan altas,
en la actualidad, es el mayor reto al que se enfrenta este proceso. La ideal es un catalizador con una buena
actividad y selectividad hacia el CO. Teniendo en cuenta todo lo anterior, hay muchas razones para estudiar
como se esta haciendo hoy en dia el como obtener ciertos catalizadores mas economicos y efectivos. Este estudio
es muy importante ya que el precio del catalizador y su posible desactivacion siempre son factores a tener en
cuenta en el disefio de cada reactor.

La desactivacion del catalizador se puede generalizar en los siguientes casos [83]:

o Sinterizado del metal: debido a la temperatura, el metal puede sufrir dafios. Esto depende de la
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naturaleza del propio metal y de la interaccion de este con su monolito. Cuando el monolito o soporte
se rompe, ocurre el sinterizado del metal [83].

e  Deposicion del carbono: esta sustancia tan poco deseada en los procesos cataliticos puede acabar
taponando y creando problemas de difusion hacia los centros activos del catalizador. Algunas
sustancias como el magnesio han sido analizadas y se ha podido observar que, en su presencia, la
cantidad de carbono depositado puede disminuir [84].

e Envenenamiento del catalizador: dado tipicamente por el azufre. Hay procesos industriales en los que
hay un prelimpiamiento del gas, de esta forma se eliminan los gases como SH» y no hay esta clase de
riesgos. Sin embargo, hay ciertos procesos en los que se alimenta el reactor de RWGS directamente,
sin ningln tratamiento para limpiar el gas introducido. Por esto se suele recomendar la adecuacion del
gas al proceso y, en caso contrario, recurrir a la regeneracion y tratamientos de recuperacion del
catalizador [85].

En cuanto a la reaccion de metanacion, su reaccion competitiva, los catalizadores requeridos seglin su actividad
son: Ru>Fe>Ni>Co>Rh>Pd>Pt>Ir.

Los primeros de la clasificacion, en especial el rutenio, aporta alta selectividad incluso a bajas temperaturas,
ademas de alta resistencia a la oxidacion de la atmésfera. Uno de los principales parametros a tener en cuenta a
la hora de seleccionar el catalizador es su coste. También hay que tener una critica algo mas humanitaria y
considerar que el carbonilo de niquel se puede formar y muy perjudicial para la salud humana [77].

Finalmente, el proceso se decanta por un catalizador basado en niquel que en este caso consiste en K-Ni/CeO»
en proporcion 1:10. Este tipo ha demostrado dar mejores actividades para la reaccion principal que se busca, la
reaccion de RWGS [82].

2.3.2 Reactores

La reaccion de RWGS requiere un reactor que sea capaz de soportar altas temperaturas para su equilibrio
termodinamico. La presion en esta reaccion es independiente del equilibrio quimico. La temperatura ha de ser
alta y la presion no es especialmente relevante. Sin embargo, la presion es importante para la conversion del CO»
y a la cantidad de CHa4 obtenido. Siguiendo estas indicaciones, se opta por presiones y temperaturas altas que
dan lugar a la formacién de CO, lo necesario para obtener un buen gas de sintesis. Hay que tener en cuenta que
la cinética de reactor se ve reflejada en la composicion del gas, la estructura del catalizador y de la forma de
recubrir el monolito. Otros factores a tener en cuenta son los fendmenos de transporte de masa y calor externo e
interno para el adecuado disefio del reactor en el que se vaya a producir el proceso [86].

Los reactores mas utilizados para este proceso son los reactores de lecho fijo y los reactores de lecho fluidizado.
Los reactores de lecho fijo suelen ser mas ventajosos que los de lecho fluido debido a los grados de libertad, ya
que los de lecho fijo tienen un disefio mas simple. En general, los reactores de lecho fijo son los mas utilizados
por su versatilidad. Esto se aplica para aquellos reactores en los que la recirculacion en bucle cerrado (closed
loop) vaya a llevarse a cabo, pero lo normal en la industria es que haya numerosas recirculaciones. Los reactores
de lecho fluido pueden ser funcionales y disminuir problemas relacionados con el sinterizado [87], dando
mejores resultados, probablemente, por la facilidad para evitar los puntos calientes, a diferencia de los reactores
de lecho fijo.

Los reactores se deben ajustar a las condiciones de este proceso el cual es bifésico y heterogéneo. Las fases son
solido (del catalizador) y gas. Los mas utilizados son los reactores de lecho fijo y fluidizado.
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L.

Reactor de lecho fijo.

Este tipo de reactor se caracteriza por:

Tiene una forma de vasija, muy parecido a un reactor de flujo piston (PFR). Es un tanque vertical que
habilita una buena carga del catalizador escogido en el reactor. El sentido que toma el gas puede
determinar la pérdida de carga (AP), parametro a minimizar debido al aumento de coste que este
ocasiona. El gas puede entrar por arriba, abajo o de forma radial.

Al no tener forma auxiliar de mezcla, la temperatura no es totalmente uniforme dentro del reactor,
causando ciertos perfiles de temperatura. A pesar de esta caracteristica, la conversion obtenida en este
tipo de reactor es elevada.

Asi como un perfil de temperatura, también surge un perfil de concentracion de los reactivos. Este es
mas alto a la entrada del reactor ya que, a medida que va cruzando el reactor, los reactivos van
disminuyendo y creciendo la concentracion de productos, cuyo maximo estara en la salida del reactor
en cuestion.

Las ventajas que aportan:

e Conversion alta debido a la actuacion en condiciones de PFR. Cuando el contacto es altamente
relevante en una reaccion, este reactor hace un buen papel aportando una conversion que llega
facilmente a ser mayor al 80 % [88].

e La contricion imperfecta o atricion no causan problemas.

Las desventajas que tienen:

2.

La formacion de puntos calientes (ot spot) son sobrecalentamientos en puntos concretos del equipo
que son complicados de controlar y pueden deteriorar la reaccion y el material del que se conforme el
equipo en cuestion. Estos puntos puenden ser grandes y en reacciones muy exotérmicas (como es el
caso de la metanacion) pueden deteriorar el catalizador.

El catalizador no puede ser granulado y muy fino ya que esto podria generar tamponamientos y altas
pérdidas de carga (AP).

La desactivacion del catalizador es el peor suceso que puede acontecer en un proceso catalitico. Dado
esto, si la regeneracion es necesaria y constante, se requiere mas de un lecho. De esta forma, mientras
uno regenera, el resto de ellos pueden continuar el proceso [76].

Reactor de lecho fluidizado.

Los reactores de lecho fluidizado se caracterizan por:

La fluidizacion del lecho posibilita la transmision de calor de forma eficiente, permitiendo tener una
temperatura homogénea en el reactor. Sin embargo, la reaccion suele tener una conversion
relativamente baja, asi como su selectividad.

A diferencia del lecho fijo, este no tiene problemas para renovar el catalizador.
Las condiciones de operacion se pueden asimilar a un PFR o a un reactor de mezcla perfecta.

-En el primer caso, los problemas relacionados con la retromezcla (conversion y selectividad) se
mitigan.

-En el segundo, la concentracion y velocidad de reaccion se ven disminuidas.

Las ventajas que aportan:

La temperatura de este reactor es facilmente regulable debido a la fluidificacion. Ademas, el reactor
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actua en condiciones isotermas.

La regeneracion es mucho mas simple que en lecho fijo. La recirculacion es facil debido a que el solido
permanece en movimiento constante y se puede trasladar de un lecho a otro sin muchos problemas.

Si la reaccion requiere velocidad, al no haber problemas de taponamiento ni altas AP, se puede optar
por un catalizador granulado con mucha superficie especifica y granos muy finos. De esta forma, la
reaccion seria rapida y la difusion dada en el interior del catalizador, mas lenta.

Las desventajas que tienen:

La fluidificacion del reactor hace que los problemas mecéanicos como la atricion sean mas comunes en
estos reactores.

Conversion relativamente baja. Si la reaccion es rapida, puede ser que la reaccion se dé cerca del fondo
del lecho, donde la burbuja crece [89]. Los valores de la conversion suelen oscilar entre un 60 y un 80%
[90].

La aglomeracion y posterior formacion de burbujas pueden actuar como aislante para el catalizador,
haciendo de este un proceso catalitico que parcialmente no llegue al catalizador [76].

En la reaccion de metanacion los mismos reactores son los que mejor funciona para ella. Esto es una desventaja
ya que es una reaccion secundaria.

2.4 Proceso de Fischer-Tropsch

El aumento de precios en hidrocarburos y la necesidad de reutilizar productos no deseados han hecho que el
proceso de Fischer-Tropsch haya ido cogiendo fuerza con el paso del tiempo.

El proceso de Fischer-Tropsch es una metodologia descubierta por los alemanes Franz Fischer y Hans Tropsch
en 1925 cuyo objetivo es la obtencion de hidrocarburos. Algunos de estos hidrocarburos pueden ser la gasolina,
gasoil, queroseno o lubricantes [91].

Las reacciones principales de este proceso son:

(2n + DHa(g)2(g) + 1C0(g)(g) © Calansz +1H20(g)(g)
Ecuacion 17. Reaccion de Fischer-Tropsch para la produccion de parafinas [92]
Escriba aqui la ecuacién.
2nHz(g)2(g) + MC0(g)(g) © Cnllan +1H,0(g)(g)

Ecuacion 18. Reaccion de Fischer-Tropsch para la produccion de olefinas [92]

Sin embargo, algunas de las reacciones que se generan con este proceso son secundarias y, por lo tanto,
reacciones indeseadas:

CO(g)(g) T 3H2(g)2(9) © CHa(g)a(g) T H20(g)(g)

Ecuacion 19. Reaccion indeseada de Fischer-Tropsch para la produccion de metano [91]
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nCO0g)(g) + (2n)Hz(g)2(g) © Cnlan+10H + (n — DH,0(g)(g)

Ecuacion 20. Reaccion indeseada de Fischer-Tropsch para la produccion de alcoholes [92]

2C0(g)(g) © Cis)s) T CO2(g)2(g)

Ecuacion 21. Reaccion indeseada de Fischer-Tropsch para la produccion de carbono solido [91]

Los estados de los compuestos CoHan+2, ChHon y CoH2n+1OH no han sido definidos debido a que en funcion de
las condiciones de las reacciones pueden fluctuar entre liquido o gas.

A pesar de las reacciones indeseadas, el producto obtenido como hidrocarburos liquidos es de muy buena
calidad. La composicion tipica del producto es de 10-15% de gases como el propano y el butano, 50% gasolina,
28% diésel (queroseno) y 8% parafinas. Se pueden llegar a alcanzar conversiones del 94% [93]. Esto se debe a
la poca aromaticidad y, ademas, la ausencia de azufre en los reactivos da lugar a productos sin este elemento. Se
forman casi exclusivamente a-olefinas lineales y parafinas [94]. Las a-olefinas lineales consisten en moléculas
que rigen por la formula C(H,y, algunas de estas son 1-buteno, 1-hexeno, 1-octeno [95] y demas compuestos
que cumplen esta dinamica. Mientras tanto, las parafinas son un grupo de hidrocarburos alcanos que cumplen la
formula CyHant2, estos son derivados del petroleo y, comunmente, combustibles como puede ser el queroseno
[96]. El compuesto mas conocido y simple que cumple esta férmula es el metano (CHa).

La cinética de la reaccion de consiste en:

1. Adsorcion de CO por la superficie del catalizador.

2. Comienzo de la polimerizacion con el radical metilo. Se disocia el CO y se hidrogeniza.
3. Polimerizacién por condensacion (paso que mas limita la velocidad de reaccion).
4

Desorcion del producto.

Este proceso se ha de llevar a cabo a temperaturas de entre 200 y 300 °C y presiones de entre 10 y 30 bar [97].
De esta forma se evitan lo maximo posible las reacciones secundarias, priorizando asi las principales cuyo
producto es el objetivo. Este proceso se cataliza con metales como el cobalto, hierro o el rutenio.

Una forma de comprobar la calidad del producto es con el parametro o que es llamado “probabilidad de
crecimiento de cadenas”. Este consiste en analizar las posibilidades de que las cadenas de hidrocarburos sean
suficientemente grandes como para formar el combustible en el que consiste el proceso. Este parametro se puede
obtener con la ecuacion:

1

1+ 0.0567(%)1-76 exp <3620 K (z9355%) - (%))

Ecuacion 22. Ecuacion para calcular el parametro o [98]

oa =

Los pardmetros Ci2 y Cco hacen referencia a la concentracion a la que se encuentran estos dos compuestos. Para
un mejor funcionamiento de este proceso, lo habitual es oscilar entre un ratio Cxo/Cco=1-3. En este proyecto, el
ratio tomado es de Ci/Cco=2 [99]. Este ratio se ha tomado debido a que es muy polivalente para diferentes
catalizadores muy utilizados en la industria, tal y como es el catalizador de cobalto, muy comun en el proceso
de Fischer-Tropsch [100]. Ratios altos equivalen a una formacion de hidrocarburos mas ligeros, mientras que
ratios mas bajos forman hidrocarburos mas pesados. Esto se debe al fuerte papel de agente reductor que toma el
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Hay al poco poder reductor del CO. Debido a que los hidrocarburos no deben ser demasiado ligeros ni pesados,
se optd por este ratio de Cuy/Cco=2 [101], [102].

La conversion del CO suele rondar el 40% asi como la cantidad de gases inertes trata de acercarse al 50%. De
esta forma es menos probable la desactivacion del catalizador. No son valores impuestos, pero se trata de que
los valores se acerquen a estas cifras [103].

Otros parametros para controlar y valorar son las eficiencias:

Eficiencia del carbono (nc): consiste en la division de la cantidad de hidrocarburos que salen entre
cantidad de carbono que entra en la planta. Este resultado da a entender si se ha perdido o no cierta
cantidad de carbono que no se ha transformado en lo que se pretende. La ecuacion de este parametro se
define como:

Nc,He

Ne =
Nc,planta

Ecuacion 23. Ecuacion para el calculo de la eficiencia del carbono (nc) [99]

Donde nc sc representa la cantidad de carbono introducido en el sistema y nc piania caracteriza la cantidad
de carbono que deja el sistema en forma de hidrocarburos, que en este caso es practicamente la totalidad.
Esta ecuacion caracteriza 1cucy Nc,planta €0 Moles.

En el caso afrontado en el proyecto, la eficiencia se considera nc=1. Esto se debe a que apenas sale
carbono por una corriente que no sea la de hidrocarburos, ya que, aunque no se obtenga un rendimiento
muy alto, el gas de sintesis es recirculado con la intencién de no desaprovechar la materia prima
utilizada para la formacion de hidrocarburos. En otras plantas, al tener recirculacion del gas de sintesis
a otras instalaciones, el rendimiento no llega al 1, si no que se sitia alrededor del 0,85-0,90 [99] tal y
como se puede apreciar en la Figura 10. En el caso de este trabajo de fin de grado, no se recircula gas
de sintesis a otras plantas, esto justifica el altos rendimiento.

Eficiencia del hidrégeno (nn): hace referencia a la cantidad de hidrégeno que se obtiene de la corriente

de producto de hidrocarburos y la cantidad de hidrogeno en la alimentacion de electrolisis. El hidrogeno

entra al proceso como agua alimentada la electrolisis y sale del proceso como vapor, condensado o,

preferiblemente, hidrocarburos. Como es de esperar, este parametro esta relacionado inversamente con

la produccion de agua. Esto se puede apreciar en la Figura 10. La ecuacion que rige este parametro es:
Ny He

N = ————
Ny Electrolisis

Ecuacion 24. Ecuacion para el calculo de la eficiencia del hidrogeno (nu) [99]

Donde ny uc representa la cantidad de hidrogeno que forma parte de hidrocarburos y nu giectrsiisis 1a
cantidad de hidrogeno suministrado al electrolizador. Ambos pardmetros se miden en moles. Se debe
hacer notar que este parametro requiere un electrolizador.
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Figura 10. Eficiencia del carbono e hidrogeno a distintas presiones y temperaturas [99]

En la Figura 10 se ve como la maxima eficiencia del hidrogeno que se obtiene ronda el 25%. Este punto 6ptimo
se alcanza a bajas presiones y temperaturas.

e Eficiencia Power-To-Liquid (npw): los mayores contribuidores al consumo de energia son la electrolisis
y la compresion. Relacionar estos parametros con la cantidad de hidrocarburos obtenidos en el proceso
seguiria esta formula:

m HCLHVHC

NptL =
PCompresién + PElectrélisis

Ecuacidon 25. Ecuacion para el calculo de la eficiencia de Power-To-Liquid (mew) [99]

Donde LHV es el poder calorifico inferior de la produccion de hidrocarburos, el cual se multiplica por
la masa de hidrocarburos obtenidos y se divide por la electricidad necesitada para el proceso. El poder
calorifico se cuantifica en kJ/kg, la masa de hidrocarburos en kg y la electricidad requerida en kJ.
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241 Catalizadores para Fischer-Tropsch

El proceso de Fischer-Tropsch, al ser un proceso catalitico, necesita que se estudien los diferentes tipos de
catalizadores disponibles para optimizar el producto deseado.

Uno de los mayores enemigos de este proceso es la reaccion vista en la Ecuacion 21, donde se forma carbono
en estado solido que puede acabar con el catalizador. Puede ocurrir mediante la obstruccion de los poros,
haciendo de esta forma imposible el alcance al centro activo del catalizador y acabando con el fendmeno de la
difusion [104]. La formacion de carbono solido se beneficia termodinamicamente a bajas temperaturas y altas
presiones con la reaccion de Boudouard (Ecuacion 10), mientras que, a altas temperaturas y bajas presiones, se
beneficia la reaccion de pirolisis del metano (Ecuacion 13). Esto implica que en dos condiciones de reaccion
muy distintas se puede formar dicho elemento.

Algunos de los catalizadores mas utilizados son:

e (Catalizador de cobalto: fueron los utilizados desde el descubrimiento del proceso de Fischer-Tropsch
y, ademas, es el mas utilizado en la actualidad. Un catalizador clasico es Co/Th/SiO,, este fue utilizado
en la planta industrial de Ruhrchemie. Este tipo de catalizador presenta la cualidad de readsorber las
olefinas que se han formado previamente en los centros activos, alargando la cadena de hidrocarburos
lo cual aumenta su calidad. Estos catalizadores funcionan especialmente bien con gas natural [105].

e (Catalizador de hierro: este tipo de catalizador se han utilizado con potasio principalmente. Generalmente
se suele afnadir una pequefia parte de cobre para mejorar la reducibilidad a la que se ve expuesto el
hierro. Este catalizador tiene muy buen rendimiento si el gas de sintesis tiene una proporcion
considerable de CO, con un ratio HYCO=1. Un buen punto a su favor es que es un metal abundante y
econémico a diferencia de otros metales como el cobalto o el rutenio, pero también tiene peor
conversion si no se satisfacen condiciones como el ratio.

e (Catalizador de rutenio: caracterizado por ser los mas activos para el proceso pero, a su vez, los mas
caros. Operan con temperaturas bajas para formar hidrocarburos con un peso molecular alto, generando
un buen producto. También se utiliza en procesos como la sintesis de amoniaco [106].

Se ha demostrado que los catalizadores con mayor actividad para la sintesis de hidrocarburos de largas cadenas
en estado liquido son aquellos basados en el rutenio [107]. Este metal noble tiene un coste promedio mas alto
del habitual y, por ello, el mas habitual usado en la industria de esta tendencia es el cobalto a pesar de su menor
actividad. El hierro es otro metal utilizado, pero al ser mas abundante no se requiere una inversion tan grande.
El paladio también es una opcion que se ha valorado y estudiado, ofreciendo mayores selectividades que el
cobalto. En general, lo mas intuitivo de escoger es el rutenio, pero requiere mucha inversion y no es tan comin
su uso. El cobalto como catalizador es muy comun en este proceso y tras demostrar su madurez en la industria
y su alta selectividad y conversion, sera el escogido para este proceso.

2.4.2 Reactores para Fischer-Tropsch

Hay diferentes tipos de reactores para la sintesis. Algunos de los mas tipicos son: reactor multitubular en lecho
fijo, reactor “slurry” y reactor de lecho fluidizado.

e Reactor multitubular en lecho fijo: esta tecnologia es conocida por ser la mas eficiente a la hora de
maximizar la fuerza impulsora de este proceso cuando hay ausencia de transferencia de calor [108].
Tiene altas caidas de presion y el catalizador no da especial rendimiento en este. Sin embargo, el mayor
problema que acarrea es la refrigeracion que aporta, la cual es bastante limitada, a la vez que tiene una
difusion mas bien pobre. Este intercambio de calor se debe a que el calor se aplica de forma radial vy,
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por lo tanto, se necesita una fuente que retire el calor. Una de sus principales ventajas es la facilidad que
tiene el reactor de lecho fijo de escalar a nivel industrial [109], haciendo asi de este un proceso bien
definido a gran escala.

Reactor “slurry”: estos reactores son algunos como los tanques agitados o las columnas de borboteo.
Son muy polivalentes, con alta transferencia de masa y calor gracias a la fase liquida en la que se
sostiene. Las viscosidades no causan problemas para este tipo de reactor ademas de ser capaz de
mantener temperatura uniforme gracias a la agitacion constante. A pesar de esto, tienen problemas al
ser complicados de operar y controlar. Su coste puede incrementarse debido a su complejidad, asi como
su coste de inversion que requiere altos suministros de energia. Pueden tener buena conversion, pero
requieren altos tiempos de residencia [110].

Reactor de lecho fluidizado: este reactor aporta una alta transferencia de calor y masa. Los tamafios de
particula del catalizador no suponen un problema, asi como tampoco reaccionan mal a cambios de
velocidades de fluidizado. La fluidizacion también acarrea un gasto energético y ademas requiere
mayores tiempos de residencia [111].

Atendiendo a las caracteristicas de los tres reactores, los resultados demuestran que el reactor de lecho fijo, como
se esperaba, producia una desactivacion del catalizador mas lenta y un parametro a=0,92. La produccion fue de
mayor calidad que en cualquiera de los otros dos [112].



3 MATERIAL Y METODOS

3.1 Introduccion: planteamiento y descripcion general del proyecto
El proceso propuesto en este TFG, el cual se ha desarrollado a partir de la herramienta de simulacion en Aspen

Plus V8.8. Para iniciar el estudio del proceso se ha realizado un diagrama de flujo que muestre de forma mas
grafica y simple el funcionamiento general del proceso. Este se puede contemplar en la Figura 11.
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Figura 11. Diagrama de flujo general del caso base
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En la Figura 11 se puede notar como el proceso da su comienzo con dos corrientes de entrada, una de H, a
condiciones de salida de un electrolizador y CO- con condiciones posteriores a la captura del mismo. [113]EIl
proceso de puede dividir en 6 zonas distintas:

1.

Zona de acondicionamiento para RWGS: la entrada, tal y como se ha dicho, consta de dos corrientes de
materia prima, una de H, y otra de CO,. Estas dos corrientes se acondicionaran a presiones y
temperaturas que oscilaran entre 250 y 800 °C y 1 y 7 bar, respectivamente, en funcion de los casos
estudiados cuyos datos seran analizados posteriormente. Esto sera asi porque las diferentes condiciones
de presion y temperatura haran proliferar una u otra reaccion siendo beneficiosas las altas temperaturas
para la reaccion de RWGS. La temperatura exigida por el proceso se lograra mediante un
intercambiador de calor (HX-1) que, para alcanzar las altas temperaturas, hace uso de un reactor auxiliar
R-Gibbs el cual combustiona parte del producto del proceso. La presion deseada se alcanzara mediante
una valvula (V-1) en el caso del H» ya que entra al proceso con exceso de presion y para el CO», si es
necesario se utilizaria un compresor.

Zona de reaccion RWGS: una vez acondicionado el proceso y en una misma corriente, los reactivos
entran al primer reactor, un reactor R-Gibbs (R-1). Esta corriente debe estar a una proporcion molar que
cumpla el ratio H»/CO» 4:1, ratio que ha demostrado dar el mejor resultado para la reaccion catalitica
de RWGS, favoreciendo asi la actuacion del catalizador en el reactor de RWGS [113]. En este reactor
las reacciones de RWGS y metanacion tendran lugar con las diferentes condiones propuestas para cada
caso.

Zona de separacion: una vez que la corriente gaseosa atraviesa el reactor, pasa por un proceso de
separacion a través de un tanque flash (TK-1) de cara a retirar todo el agua producida durante el proceso
de reaccion. Para llevar a cabo dicha separacion, la corriente gaseosa debe sufrir un enfriamiento previo
en el intercambiador de calor HX-2. A continuacion, la corriente gaseosa pasa a un segundo proceso de
separacion compuesta por una unidad de ITM (TK-2). El objetivo de este sistema de separacion es
mantener un ratio Hy/CO=2 a la entrada de la segunda flase del proceso (Unidad Fischer-Tropsch), ya
que beneficia las posteriores reacciones de Fischer-Tropsch en el segundo reactor [114].

Zona de acondicionamiento para FT: una vez realizada la separacion mencionada con anterioridad, la
acondicionacion de la corriente de gases proveniente del reactor de RWGS ha de ser realizada. Este
procedimiento consiste en la compresion de los gases hasta los 25 bar y 300 °C necesarios para el reactor
de Fischer-Tropsch. Para efectuar esto se dispone de dos intercambiadores de calor (HX-3 y HX-4) y
los compresores (C-1 y C-2). Estos proporcionan la presion y la temperatura necesarias para alcanzar
los estandares necesarios para la reaccion.

Zona de reaccion FT: en el reactor de Fischer-Tropsch, tiene lugar una serie de reacciones con el
objetivo de producir una corriente de hidrocarburos junto con una corriente de gas de sintesis y agua.
Este cimulo de reacciones se dan un reactor de tipo R-Stoic (R-102) el cual exige las conversiones de
cada una de las reacciones.

Separacion del producto y recirculacion: los productos obtenidos son separados tras un enfriamiento
en un intercambiador de calor (HX-5) y una reduccién de su presion con una valvula (V-2). A
continuacion, la corriente resultante pasa por tanque flash (TK-3) de cara a separar los productos en 3
corrientes: agua, hidrocarburos y gas de sintesis. El caudal masico se distribuye de forma que la
corriente mas abundante es el gas de sintesis, el cual abarca aproximadamente el 94 p/p del producto
total, el 4 p/p que corresponde al agua purgada y, por ultimo, un 2 p/p de hidrocarburos. El gas de
sintesis es recirculado parte al propio reactor de Fischer-Tropsch para obtener un buen rendimiento y
optimizar el suministro de materia prima, al horno R-3 para calentar otras corrientes o al reactor de
RWGS R-1. El agua se descarta pues no tiene interés para este proceso y el hidrocarburo liquido
obtenido es el producto deseado de este proceso.
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Para evaluar la eficiencia del proceso, los parametros claves que se tendran en cuenta en esta primera fase del
proceso: la selectividad de CHa, la selectividad de CO, la conversion de CO, y los diferentes consumos eléctricos
y térmicos de cada equipo del que consta la instalacion simulada.

3.2 Metodologia y datos de partida

3.21 Metodologia

La toma de decisiones para obtener datos de partida y ciertas suposiciones requieren de una metodologia rigurosa
y concreta. En este sentido, este TFG ha seguido la metodologia propuesta en la Figura 12 en la que se detallan
todos los pasos llevados a cabo durante el desarrollo de la evaluacion técnico-econémica del mismo.
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Figura 12. Metodologia utilizada para llevar a cabo el proyecto [98]

De acuerdo con la Figura 12, la primera fase del trabajo consta del desarrollo de un modelo de simulacion, el
cual ha sido a través del Aspen Plus V8.8. Para ello, la primera decision es la eleccion del modelo termodinamico.
En este caso, se eligio el modelo de Peng-Robinson por las siguientes razones:

e Elmodelo en cuestion es idoneo para el comportamiento de sustancias en fase liquida y vapor. Es muy
comin en todo tipo de simulaciones petroquimicas [115].

o Este modelo habilita la prediccion del comportamiento de los hidrocarburos producidos de forma muy
acertada. Esto favorece la simulacion, optimizando y haciéndola lo més cercana a la realidad posible en
cada caso.

e La termodinamica de los gases de entrada y salida para el proceso de RWGS es correctamente
interpretada por este modelo [116].
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Dadas estas circunstancias y deduciendo que este modelo termodinamico indicado para el proceso de RWGS y
Fischer-Tropsch, se ha seleccionado puesto que existen numerosos estudios que lo utilizan para procesos
simulados analogas a este TFG. Una vez seleccionado el método termodinamico, el software requiere de una
revision bibliografica de procesos similares a esta TFG de cara a obtener datos de partida necesarios para la
simulacion. Con objeto de comprobar si el proceso simulado es correcto, se realizo la validacion del modelo
comparando diversas publicaciones bibliograficas, a través de valores de grados de conversion, selectividad y
productividad.

El balance de materia y energia es suministrado por el propio software, informacion que facilita el analisis de
sensibilidad realizada en proximos apartados. El objetivo principal de este analisis de sensibilidad seleccionar
aquel caso de los estudiados que proporcionar resultados mas prometedores para este trabajo de fin de grado.

Tras la eleccion de los casos mas prometedores, se procede al analisis de economico. La inversion inicial y el
coste operacional es calculado para cada uno de ellos permitiendo la conclusion razonada y basada en los
resultados técnicos y econdmicos en los que se ha basado el modelo.

3.2.2 Datos de partida

El proceso comienza con dos lineas de materia prima:

e Linea de COy: esta corriente proviene de una planta de generacion energética. Este tipo de plantas que
implementan la captura de CO» de cualquiera de las formas mostradas en el apartado 1.2. Dicha captura
en estas plantas tiene un gasto energético que ronda los 50-200 MWy, comprenden una produccion que
puede alcanzar los 192 t/h CO, [117]. Teniendo en cuenta esta informacion, el valor adoptado como
entrada de linea de CO» al proceso es igual a una instalacion que alberga una produccion de 119 t/h de
CO; con una demanda térmica promedia de 125 MWy, valores promedios aceptables dentro de los
consumos tipicos en este tipo de instalaciones. Asi mismo, las condiciones de entrada seran condiciones
de 50 °C y 1 bar que son las condiciones tipicas de suministro de este compuesto. La cantidad de CO,
suministrado al proceso sera constante en cada uno de los casos propuestos.

e Linea de Ha: el hidrégeno que se introduce al proceso proviene de un sistema de electrolizadores. Como
se comento en el apartado 1.4, existen diferentes tipos, pero en este TFG se ha elegido el electrolizador
de tipo PEM partiendo de una energia suministrada al sistema de electrolizadores limpia. Esta energia
puede obtenerse por medio de energias renovables o energia nuclear que son las mas respetuosas y
neutras con el medio ambiente. Los electrolizadores aportan su producto (H>) al proceso a condiciones
de 50 °C y 35 bar que son valores comunes de salida del proceso de electrolizacion. La presion se
regulard con una valvula para que alcance el valor sea deseado en cada uno de los casos propuestos en
el estudio. La cantidad de hidrogeno variard en cada caso debido a la recirculacion de parte del
hidrogeno al comienzo del proceso. El ratio a seguir obedecera, en proporcion molar, a H/CO,=4. El
valor se mantendra asi debido a que la termodinamica y la constante de equilibrio de la reaccion ha
demostrado que es el ratio optimo para la mayor conversion del CO; [118] en los productos deseados
para el proceso.

Teniendo en cuenta las materias primas utilizadas en este TFG, no se simularan las plantas de cada una de estas
suministradoras, pero si seran tenidos en cuenta los costes de la materia prima.

La eleccion de catalizadores para la reaccion de RWGS vy la sintesis de Fischer-Tropsch, tal y como se explico
en apartados anteriores es: K-Ni/CeO» en proporcion 1:10 y cobalto respectivamente.

[82][82][107]
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En este trabajo de fin de grado se van a analizar tres valores distintos de presion y tres valores distintos de
temperatura. Este analisis serd llevado en profundidad mediante un el analisis de sensibilidad que permitira
revelar los valores mas viables para el proyecto desde un punto de vista técnico-econdmico. Los valores tomados
seran para temperaturas: 250 °C, 550 °C y 800 °C. En el caso de presiones consistiran en: 1 bar, 4 bar y 7 bar.
Los valores de presion y temperatura han sido escogidos con el fin de comparar los resultados que las
temperaturas y presiones altas y bajas dan sobre las reacciones de RWGS y metanacion. Los valores altos
beneficiaran a la reaccion de RWGS [98]. Estos valores fluctuaran dando lugar a la obtencion de diferentes
cantidades de hidrocarburos en funcién de la calidad del gas de sintesis previamente obtenido. Este el objetivo
primordial del proceso, por ello es necesario la obtencion de un gas de sintesis de calidad.

Los ratios necesarios a definir son el ratio H»/CO; en el reactor R-101 y el ratio Ho/CO en la unidad ITM. Estos
son dictaminados mediante considerables estudios sobre el comportamiento del reactor. El primer ratio puede
variar desde 1:1 hasta 8:1[119]. Se ha escogido el ratio 4:1 debido a ser un ratio comun en la industria y presentar
buenas respuestas a temperaturas medias y altas [113]. A su vez, el ratio H/CO suele oscilar entre 1y 3 pero el
ratio optimo para el proceso comprende un ratio de 2. Esto se debe a que asegura la mayor conversion posible
[99], [120]-[122].

Las condiciones del reactor de Fischer-Tropsch funcionan en ciertos intervalos. Para la presion los rangos mas
utilizads rondan de los 20 a los 50 bar y para las temperaturas estos intevalos van desde los 200 hasta los 350 °C
[123], [124]. Las altas presiones y temperaturas favorecen la conversion y la formacion de hidrocarburos de
larga cadena, lo cual es buscado para la produccion de hidrocarburos en estado liquido [99]. Es por esto que se
han escogido como condiciones para este reactor 25 bar y 300 °C.

Los datos de partida del proceso se pueden resumir en:

Tabla 3.1. Datos de partida del proceso

Presion (bar) Temperatura (°C) Ratio

H; de entrada 35 50 -

CO; de entrada 1 50 -

Ratio Ho/COs en el - - 4
reactor R-101

Ratio Hy/CO en la - - 2
unidad ITM

Reactor de FT 25 300 -

3.3 Adaptaciones de equipos

Se ha utilizado el software Aspen Plus V8.8 para llevar a cabo la simulacion basada en el diagrama de flujo del
proceso en cuestion. Segin los datos de operacion el diagrama de flujo simulado ha sufrido una serie de cambios
que se pueden apreciar en ellos mismos. De la misma forma, los requerimientos de materia prima y energgéticos
han fluctuado. Se comenzara por la explicacion de caso base que aparece en la Figura 13:
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Figura 13. Simulacion en Aspen Plus V8.8 para presion de 1 bar en el reactor de RWGS
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En la Figura 13 se puede ver como comienza el proceso mediante la alimentacion de las materias primas
necesarias para el proceso: H> y CO,. Como se explico anteriormente, esta meteria prima procederia de un
electrolizador y de un proceso de captura en postcombustion, respectivamente

El proceso comienza con dos corrientes de entrada que deben acondicionarse a temperatura y presion. Para esto,
la corriente de H, dispone de una valvula que llevara la presion a 1 bar y, por lo contrario, la corriente de CO-
ya esta acondicionada a un bar pues no requiere tratamiento. Las temperaturas de las lineas son de 50 y 25 °C
respectivamente, luego se necesita el calentamiento de estas mediante el uso del intercambiador de calor HE-
102 hasta la temperatura indicada para caso la cual fluctia entre 250 y 800 °C. Para alcanzar dichas temperaturas
se requiere de un horno (R-103) que queme parte del gas de sintesis producido en el proceso. El objetivo de esto
es generar temperaturas que permitan que la corriente que llega al reactor R-101 pueda disponer de la
temperatura necesaria para producir la reaccion de forma correcta. Las temperaturas mas interesantes para llevar
a cabo el proceso seran aquellas que hagan que la reaccion de metanacion sea practicamente inexistente en favor
para la reaccion de RWGS. Estas condiciones mas favorables son aquellas con mayores temperaturas (550-800
°C) y, por otro lado, las de baja temperatura (250 °C) seran practicamente inutil para el objetivo de este trabajo
de fin de grado.

Una vez producidas las reacciones en el reactor R-101, se acondiciona la corriente mediante una valvula para
rebajar la presion hasta 1 bar, con objetivo de que, tras enfriarse hasta unos 30 °C, la corriente se pueda separar
en el tanque flash TK-101 en dos corrientes. La separacion en el tanque TK-101 es crucial para que el agua sea
descartada. Tras obtener la corriente de gases, esta se separa en el tanque TK-102 cuyo objetivo es mantener un
ratio en la corriente que se dirige al reactor de Fischer-Tropsch de H/CO»=1-3. El ratio escogido, debido a la
consulta bibliografica, es de 2 [98], [99]. El H sobrante es recirculado por otra linea y es separado en dos lineas
diferentes. Una de las corrientes va a la corriente de suministro de H», cumpliendo el ratio comentado con
anterioridad, H»/CO,=4. El resto del H, se separa y, en este proyecto, no tiene mayor utilidad. Algunas de las
salidas que se le podrian dar serian su propia venta, almacenaje para el proceso o combustionarlo, tal y como se
practica con el gas de sintesis en el horno.

Cuando se separa la corriente que va al reactor R-102, donde se producira el proceso de Fischer-Tropsch, se
acondiciona dicha corriente a las especificaciones de temperatura y presion del reactor. En este caso, las
condiciones tomadas de acuerdo con la bibliografia son de 300 °C y 25 bar. El producto de este reactor ha de ser
separado en el tanque flash TK-103. Para ello se requiere variar las condiciones, bajando la temperatura hasta
30 °C y la presion a 1 bar. Tras el tanque flash TK-103, las corrientes se bifurcan en agua, gas de sintesis y el
producto, hidrocarburo liquido. El agua de descarta como ya se hizo anteriormente en el tanque flash TK-101
pero el gas sintesis tiene varios usos:

e Se destina suficiente parte del gas de sintesis como para cubrir la demanda del horno R-103 para
aumentar la temperatura hasta la deseada. La corriente que sale de calentar la corriente que entra al
reactor R-101 se reutiliza, calentando de nuevo la corriente “OTHER”, que sale del tanque TK-102 y
se dirige al reactor de Fischer-Tropsch R-102.

e Otra parte de este producto se destina divisor de corriente M-104. Esto se hace para mantener una
proporcion de inertes mas alta dentro de la corriente que se dirige al reactor de Fischer-Tropsch,
garantizando un mayor rendimiento. Se consideraran como inertes todos aquellos gases que no sean Ha
ni CO.

¢ Finalmente, la parte sobrante de lo mencionado anteriormente se puede recircular al divisor de corriente
M-103. Esta fraccion se adentrara de nuevo en el reactor de RWGS R-101 recorriendo el proceso de
nuevo [99].

El caso que ha sido explicado es el caso base (1 bar). Este es muy similar al otro caso que trabaja a 4 y 7 bar
pero si tiene ciertas diferencias que se van a explicar a continuacion. La Figura 14 muestra el diagrama de flujo
del que corresponderia al caso alternativo.
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Figura 14. Simulacion en Aspen Plus V8.8 para presiones de 4 y 7 bar en el reactor de RWGS
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Los diagramas de flujo mostrados en la Figura 13 y la Figura 14 se distinguen en que el reactor R-101 opera a
1 bar en el caso anteriormente explicado y a 4 y 7 bar en el caso alternativo. El funcionamiento es idéntico, pero
se distingue en que la corriente de CO, (C2) que es suministrada a 1 bar requiera su compresion. Para ello se
afiaden 3 compresores que actian en paralelo para llegar al valor necesario en cada caso acompaiados de sus
respectivos separadores y mezcladores de corriente tal y como aparece marcado con un recuadro en la Figura
14. Aquello sobre lo que repercute la varianza de presion y temperatura sera visto de forma cuantitativa mas
adelante, asi como el coste afiadido por requerir mas compresores en los casos de 4 y 7 bar.

[98], [99][99]A continuacion, se procede a una explicacion mas detallada de ciertos componentes del proceso y
sus respectivos funcionamientos:

Reactor de RWGS (R-101): la primera idea que se tuvo para este reactor era su simulacion como un
reactor de tipo PRF (Plug Flow Reactor), o de flujo piston. Este requeria de parametros e informacion
muy concreta sobre el catalizador tal y como es la cinética. Se programé calculando la cinética de
reaccion mostrada en las ecuaciones siguientes:

PcH. - Ph
oty -2 )

T4
sz * pCOZ * eq

Ry = ky * p 2 (mol(kgcat * $)(kgcat * S)(kGcar * S)(kGcar
(1 + Kow * 65 + Ku, * DRS + Kpnix * Pc"ai)
PH,
xs5)™)
Ecuacién 26. Ecuacion para el calculo de la velocidad de reaccion de la reaccion de metanacion de

CO, [125]

ky = 6.071 % 101° (Pa * K * gcqr * S)

Ecuacion 27. Ecuacion para el calculo del parametro k; de la reaccion de metanacion de CO; [125]

R

ko * Ko = PO5 P
2= _06.5 2 —0.5\2 (mOl (kgcat*s)_l)
(1+KC*PC0+KOH*PHZO*PHZ )(1+KC*PCO+K0H*PHZO*PHZ )

Ecuacion 28. Ecuacion para el calculo de la velocidad de reaccion de la reaccion de RWGS [125]

74000
RT

Ecuacion 29. Ecuacion para el calculo del parametro k, de la reaccion de RWGS [125]

k, = 3.34-10° = exp (— ) (Pa* K gea *5)

Otros de los parametros a calcular eran las dimensiones del reactor:

Esta ecuacion relaciona el volumen del reactor y el volumen del lecho con la porosidad que adopta el
catalizador, el cual es un dato dependiendo de qué catalizador se utilice.

Veatatizador = Mcatalizador Ve

Ecuacion 30. Ecuacion para calcular el volumen de catalizador en el reactor

Vcatalizador
&

Vreactor -

Ecuacién 31. Ecuacion para calcular el volumen del reactor
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Mediante el uso de estas tres ecuaciones se pudo calcular el volumen del reactor y, por lo tanto, las
dimensiones. Estas fueron de casi 8 metros de largo y 2 metros de diametro.

A pesar de suministrar cinéticas fiables y una geometria del reactor con datos de confianza, no se pudo
realizar el proceso correctamente. Dado este problema se decidié probar con un reactor de tipo R-Gibbs.
Este reactor tiene en cuenta datos termodinamicos exclusivamente, por lo que basta con incluir como
datos de partida la presion y temperatura de operacion y especificar algunos de los componentes que se
obtendran como producto de las reacciones. Este método funciond y por lo tanto se adopto el reactor de
RWGS R-101 como un reactor de tipo R-Gibbs.

e Reactor de Fischer-Tropsch (R-102): el reactor utilizado para este proceso es un reactor estequiométrico
que permite mantener la relacion estequiométrica constante a lo largo del proceso. En Aspen Plus este
tipo de reactores se denominan R-Stoic.

Los requerimientos del reactor R-Stoic son unicamente reacciones estequiométricas y sus conversiones,
haciendo de este reactor uno idoneo para procesos que alberguen muchas reacciones, tal y como este.
Alrededor de unas 40 reacciones que implican la produccion de todo tipo de hidrocarburos fueron
introducidas, haciendo una aproximacion bastante realista de este proceso. La temperatura de este
proceso, asi con la presion se mantuvo constante, a diferencia de lo acontecido en el reactor R-101. La
presion impuesta fue de 25 bar y la temperatura para el reactor en cuestion fue de 300 °C. Las reacciones
efectuadas en el reactor se muestran a continuacion:
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Tabla 3.2. Reacciones en el reactor R-Stoic (1) [126]

Ratio de
S

CO (%)

5C0gy + 11Hy(g) = CsHq3(g) (n — Penteno) + 5H,0y) 0,029274
5C0(g) + 10H, gy = CsHyo(g) (Penteno) + 5H,0 g 0,280194
6CO0g) + 13Hy(g) = CoHy4(g) (n — Hexano) + 6H, 0 0,460020
6CO0g) + 13Hy(g) = CoHy4(g) (iso — Hexano) + 6H, 0y 0,010455
6CO0g) + 12Hy(g) = CoHy3(g) (Hexeno) + 6H,0 ) 1,957176
7C0(g) + 15H; gy = C7Hy6(4) (n — Heptano) + 7H, 0y 0,953496
7C0(g) + 15H, gy = C7H,6(4) (iso — Heptano) + 7H, 0y 0,138006
7C0(g) + 14H, gy = C;Hy4(g) (Hepteno) + 7H, 0y 4,336734
7C0(q) + 14H, gy = C7Hy4(4) (Cicloheptano) + 7H, 04 0,589662
7C0(g) + 11H, gy = C;Hg(g) (Tolueno) + 7H, 04y 0,209100
8C0(g) + 17Hy(g) = CgHyg(gy (n — Octano) + 8H,0(y) 0,836400
8C0(g) + 17Hy(g) = CgHyg(g) (iso — Octano) + 8H,0(y) 0,3380378
8C0(g) + 16Hy(4) = CgHy6(g) (Octeno) + 8H,0(y) 0,526932
8C0(g) + 16H,(g) = CgHy6(g) (Ciclooctano) + 8H, 04 0,627300
8C0g) + 13Hy(g) = CgHyo(g) (Etilbenceno) + 8H, 0y 0,255102
9C0 gy + 19H;(g) = CoHyg(gy (n — Nonano) + 9H, 0y 1,045500
9CO0 gy + 19H;(g) = CoHyg(g) (iso — Nonano) + 9H, 0y 3,086316
9C0g) + 18H,(g) = CoHyg(g) (Noneno) + 9H,0 4 2,120274
9CO0 gy + 18H;(g) = CoHyg(g) (Ciclononano) + 9H,0 4 1,739712
9C0(gy + 15H;(g) = CoHyz(g) (Etilbenceno) + 9H, 0y 0,648210
10C 04y + 21Hy(g) = CigHaz(g) (n — Decano) + 10H, 04 1,221144
10CO0g) + 21H;y gy = CioHaz(g) (iso — Decano) + 10H, 0y 1,768986
10C0g) + 20H;(4) = CioHzo(g) (Deceno) + 10H, 04 0,209100
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Tabla 3.3. Reacciones en el reactor R-Stoic (2) [126]

Ratio de

Reaccion conversion

basado en el
CO (%)

10COgy + 20Hy gy = CioHyo(g) (Ciclodecano) + 10H, 0y 0,322014
10COg) + 17Hy(gy = CioHyag) (Dureno) + 10H, 0y 5,762796
11CO0g) + 23H;yg) = Ci1Ha4¢g) (n — Undecano) + 11H,0y) 0,447474
11CO0g) + 23H;y gy = Ci1Ha4(g) (iso — Undecano) + 11H,0y 0,769488
11C0 gy + 22Hyg) = Ci1Hyz(g) (Undeceno) + 11H,0 g 0,062730
11C0g) + 22H, gy = Ci1Hyy(g) (Cicloundecano) + 11H, 0y 0,083640
11C0g) + 19H, 4y = Ci1Hi6(g) (Pentametilbenceno) + 11H,0 4 0,798762
12C0g) + 25H, gy = Ci2Hze(g) (n — Dodecano) + 12H, 0y 0,210355
12C0g) + 25H, gy = Cy2Hye(g) (iso — Dodecano) + 12H, 0y 0,171462
12C0g) + 24H;(g) = Ci2Hz4(g) (Dodeceno) + 12H, 0y 0,013382
12C0g) + 24H, gy = Ci2Hz4(g) (Ciclododeceno) + 12H,0 g 0,005018
12C0g) + 17Hy(g) = Ci2Hio(g) (Bifenil) + 12H,0y) 0,832218
13C0(g) + 27Hy gy = Ci3Hyg(g) (n — Tridecano) + 13H,0 0,209100
13C0g) + 27Hy gy = Ci3Hyg(g) (iso — Tridecano) + 13H,0 4 0,008364
13C0g) + 26H;(g) = Ci3Hz6(g) (Trideceno) + 13H, 0y 0,878220
COg) + 3Hyg) = CHygy (Metano) + H, Oy 6,120000

4C0gy + YH, gy = CoHy(gy (Etileno) + CoHeg(g) (Etano) + 4H,0 gy 4,267000
6C0g) + 13Hy(g) = C3Hggy (Propileno) + C3Hg(g) (Propano) + 4H,0 4 3,179000
8C0g) + 17H,(g) = C4Hg(gy (Buteno) + C4Hqo(g) (Butano) + 8H, 0y 5,814000
COg) + Hy0(gy = COyq) + Hy(g) 23,800000

Compresores: la cantidad de trenes de compresion dependen del caso analizado. En el caso de 1 bar,
solo se requieren trenes de compresion mientras que en el caso de 4 y 7 bar hubieron 3. Los trenes de
compresion requieren de diferentes etapas en funcion de las condiciones de operacion. Cuando son altas
presiones que se necesitan alcanzar hay que trabajar con varias etapas de compresion para que el ratio
de compresion no desemboque en la ruptura mecanica del compresor Tras cada compresion es necesaria
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un sistema de refrigeracion para controlar la presion de operacion en cada caso. . En el caso de4 y 7 bar
si se requiere aumentar la presion de la corriente de CO; hasta el valor pertinente en cada. Los 2 trenes
de compresion que comparten ambas simulaciones consisten en adaptar el gas de sintesis a los 25 bar
comentados con anterioridad a los que se introduce la alimentacion al reactor R-102. Se observan
numerosos compresores en paralelo en cada uno de los trenes de compresion. Esto se debe a que, al
requerir la compresion de altos caudales de gas, se necesita separar la cantidad introducida para hacer
de estos compresores algo mas econdémico y, sobre todo, realista. En el caso del gas de sintesis se
requieren 25 bar, presion que no se puede alcanzar de forma unilateral con un solo compresor, sin
requerir de un tren de compresion por parte de estos. Por esto, se hizo uso de la Ecuacién 32 para
deducir la presion de salida intermediaria.

_ Pout
Topt = P,
mn

Ecuacion 32. Célculo del ratio de presiones dptimo para un tren de compresion [127]

Donde rop es el ratio de presiones Optimo para el tren de compresion y Poy y Pin son la presion de salida
en bar y entrada del tren respectivamente.

Para calcular la presion a la que salen cada una de las corrientes de cada parte del tren de compresion
se calcula el producto de rop ¥ Pin. De esta forma se deduce que la presion de salida de la primera parte
del tren de compresion es de 5 bar (coincidiendo este valor con ro) Y, por lo tanto, la presion de salida
se determina como 25 bar. Este tren de compresion consta de 2 etapas.

El tren de compresion alberga mas compresores que la compresion del CO, debido a requerir la
compresion de mayor caudal y a mayores presiones.

Intercambiadores de calor: al principio de la simulacién en el software, para simplificar y evitar
problemas de convergencia relacionados con los intercambiadores, se procedio con la utilizacion del
intercambiador de calor Heater. Este tipo de intercambiador de calor no requiere definir las corrientes
de servicio para su calentamiento o enfriamiento. Posteriormente, una vez simulado el proceso y
conocido el calor intercambiado entre las corrientes de proceso, se sustituy6 el bloque “Heater” por el
bloque “HeatX”, el cual ya se especifico las corrientes de entrada tanto de la corriente de proceso como
la corriente de servicio. Mediante el uso de estos intercambiadores de calor, el calculo de la cantidad de
agua de refrigeracion requerida ha sido efectuado, lo cual es parte indispensable para el analisis
economico del proceso.

Horno: la necesidad de calentar la materia prima que se introduce en el reactor R-101 ha exigidola
implementacion del R-103 para combustionar gas de sintesis con el objetivo de alcanzar la temperatura
requerida en cada caso. Consiste en recircular parte del gas de sintesis que no ha conseguido su
transformacion en hidrocarburo liquido. Este gas de sintesis obtenido como producto tras el R-102
donde se produce la sintesis de Fischer-Tropsch es utilizado como alimentacion para el horno R-103.
El objetivo, ademas de ser calentar a altas temperaturas la materia prima suministrada, es también la
optimizacion energética del proceso. Las temperaturas que se necesitan alcanzar podian ser 550 °C u
800 °C (en el caso de 250 °C no se requiri6 dicha corriente).

3.4 Parametros de estudio

Los diferentes casos planteados para este trabajo de fin de grado han de ser valorados y comparados siguiendo
una serie de parametros que fluctian en funcion de las condiciones de presion y temperatura a las que se expone
el reactor de RWGS R-101.
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Todos los parametros analizados a continuacion han sido comparados con bibliografia, concordando de esta
forma con los resultados [98].

341 Conversion de CO:

Uno de los parametros mas relevantes en este proceso es la conversion de COs. Este valor varia en funcion de
la presion y, principalmente, la temperatura.

El valor de la conversion no es lineal, si no que tiene altos valores a temperaturas bajas (250 °C) y altas (800 °C).
Esto sucede debido a que a bajas temperaturas se convierte el CO, principalmente en CHy4 y a temperaturas altas
la transformacion es en CO en su lugar. La conversion obedece a la Ecuacion 33:

[COZ] entrada ~— [Coz]salida
[Coz]entrada

Ecuacion 33. Conversion de CO;

Conversién CO, (%) =

Aqui, [COx]entrada corresponde a la concentracion de CO; en la entrada del reactor y [CO2]saida @ la concentracion
de CO; en la salida del reactor. Todos los anteriores en kmol/m’.

3.4.2 Selectividad de COy CHa4

Como se comento anteriormente, no solo es relevante la conversion del CO, en si misma, si no la conveniencia
que se tenga en el propio proceso. En este caso, lo interesante es que el CO; se convierta en CO en el mayor
grado posible, evitando la formacién del CH4 que no sirve al proceso de Fischer-Tropsch, ya que este busca su
funcionamiento mediante la sintesis de CO. Por esta razdn la selectividad de estos dos productos provenientes
de la reaccion de RWGS y metanacion respectivamente deben ser valorados, cuantificados y analizados. La
selectividad de CO y CH4 corresponde a las ecuaciones mostradas a continuacion:

[Co]salida

[COZ]entrada - [COZ]salida
Ecuacion 34. Selectividad de CO

Selectividad CO (%) =

[CH4]salida
[COZ]entrada - [COZ]salida
Ecuacion 35. Selectividad de CHy4

Selectividad CH, (%) =

Donde [CO]saiiga corresponde a la concentracion de CO a la salida, [CO»]entada cOrresponde a la concentracion de
CO; a la entrada, [CO;]siida corresponde a la concentracion de CO» a la salida y [CHa]saiiga corresponde a la
concentracion de CH, a la salida. Todos los anteriores en kmol/m’.

3.4.3 Demanda eléctrica y energética

Para este trabajo de fin de grado, el control sobre la electricidad y la energia son vitales para evaluar el proceso
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desde un punto de vista técnico-econdmico. Estos parametros engloban la demandar electricidad y térmica
requerida para transformar las materias primas (CO2 y H2) en una corriente producto (HC) que tengan un valor
afiadido.

La demanda eléctrica se compone por el sumatorio de todos los componentes que requieren electricidad en la
planta. Con dicha premisa, se detecta que aquellos componentes son los compresores. Dicho esto, la demanda
eléctrica se compone del sumatorio del consumo energético de los 15 compresores de la planta.

En el caso de la demanda energética, se ha determinado como nula en este trabajo de fin de grado. Esto se debe
a que el calor que necesita ser suministrado al proceso en los intercambiadores HE-102 y HE-104 son calentados
con gases de combustion. Estos gases provienen del reactor R-103, donde se quema parte del gas de sintesis con
el propdsito de obtener altas temperaturas para obtener una corriente para suministrar dichos intercambiadores.
La zona de captura de CO, también acumula demanda energética, pero al suponer la compra del CO; este valor
no se considerara.

3.44 Cantidad de hidrocarburo sintentizado

A pesar del enfoque en el reactor de RWGS no hay que olvidar que el objetivo de este proceso es precisamente
la formacién de hidrocarburo en el reactor de Fischer-Tropsch. La intencion indiscutible de obtener un buen gas
de sintesis en el reactor de RWGS es la obtencion de la mayor cantidad posible de hidrocarburos cuya venta sera
el beneficio del proceso planteado.

Las condiciones del reactor de Fischer-Tropsch se mantendra constante (300 °C, 25 bar), sin embargo, los valores
obtenidos no lo seran. Las condiciones anteriores al proceso podran determinar la calidad de la materia que entra
al reactor de Fischer-Tropsch que, posteriormente, se convertird en la cantidad de producto obtenida. Estos
valores se obtienen mediante la simulacion ejecutada en el software Aspen Plus V8.8. Estos valores podran ser
expresados en kmol/h, kg/h, tn/anuales, etc.

Eventualmente, los valores de producto obtenidos se uniran con el estudio econdmico, asegurando de esta forma
el precio que presentara formar el producto. Si este valor entra dentro de unos estdndares que desemboquen en
una rentabilidad aceptable del proceso, este proceso sera, en efecto, totalmente viable.

3.5 Casos estudiados y validacion del modelo

En este trabajo de fin de grado las condiciones que se han de decidir y las mas importantes y caracteristicas son
aquellas condiciones a las que se expone el reactor de RWGS. Estas condiciones son las que determinaran la
cantidad de hidrocarburo que se obtendra a la salida y, por consiguiente, lo mas importante a valorar. También
hay otros factores que pueden ser relevantes como las condiciones del reactor de Fischer-Tropsch pero este tiene
unas condiciones estandar que utilizan multitud de estudios, calificando dichas caracteristicas como las Optimas.
Estas condiciones en el reactor de Ficher-Tropsch seran de 300 °C y 25 bar, tal y como se verifican en numerosos
estudios [99].

Una serie de 3 temperaturas y 3 presiones distintas seran valoradas en el reactor de RWGS. Esta recombinacion
dara un total de 9 casos, los cuales, en funcion de sus resultados, seran descartados o seleccionados. Esta serie
de 3 temperaturas y 3 presiones han sido cuidadosamente seleccionados valorando el efecto que tienen estas
condiciones en las reacciones de RWGS y metanacion. Estas condiciones repercutiran directamente en el
resultado obtenido como producto en el reactor de Fischer-Tropsch. La masa obtenida como producto sera el
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factor determinante para escoger el caso mas favorable para el proceso.

La validacion del modelo es parte indispensable de cualquier proyecto, de esta forma se pueden valorar los datos
obtenidos y compararlos con otros procesos similares al estudiado. La metodologia adoptada para la validacion
del modelo es simple. Los parametros que caractericen el correcto funcionamiento del proceso pasan a ser
comparados y analizados con la bibliografia en la que se sostiene el proyecto. Los parametros analizados son:

e Conversion de COs.

e Selectividad de CO.

e Selectividad de CHa.

e Cantidad de hidrocarburo sintetizado.

Mediante la comparacion de los parametros siguientes efectuada en el Capitulo 4 se podra considerar la
consistencia y coherencia del proceso con la realidad obtenida por otros estudios bibliograficos investigados
previamente.

3.6 Analisis economico

Todo analisis econdmico se compone de costes de inversion (CAPEX) y costes de operacion (OPEX).

3.6.1 Costes de inversion (CAPEX)

3.6.1.1  Calculo de costes de equipos

Para el célculo de estos costes lo principal es calcular el coste de los equipos. Para esta labor se hace uso del
método de Williams:

Consiste en la estimacion del coste de un equipo en funcion del coste de otro de caracteristicas generales. Este
método utiliza el factor capacidad del equipo en cuestion para hacer una proporcion de cuanto costaria un equipo
de similares caracteristicas, pero diferentes dimensiones o cualquier factor particular. El método de Williams
hace uso de la Ecuacién 36 para lleva a cabo su analisis.

o

0 n
Cequipo a (Aa)

5 =|—

equipo b Ap

Ecuacion 36. Ecuacion para el método de Williams

Donde C'equipoa Y Aa s0n el coste y capacidad de un equipo respectivamente, C'equipob Y Ab Son el coste y capacidad
de otro equipo y n es el exponente de coste y varia en funcion del tipo de equipo cuyo coste se quiere aproximar
mediante este método.

Para la actualizacion de los costes, se hace uso de:

[}

equipo actual CEPCIactual
° CEPClygs5ad0

equipo pasado

Ecuacion 37. Conversion de costes mediante el CEPCI
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Donde C'equipo acuat €5 €l coste del equipo en la actualidad, C'equipo pasado €5 €l coste del equipo en el pasado,
CEPClictial Y CEPClpasado son el Indice de Coste de Plantas de Ingenieria Quimica, cuyo niimero se valora cada
afio con la intencion de hacer posible la conversion de costes.

La mayor complejidad de este método es la busqueda bibliografica sobre otros equipos de prestaciones similares
a los que asemejar el equipo que se pretende valorar.

Mediante el uso de este método y el acceso a datos de instalaciones similares a esta, el calculo de los equipos es
obtenido.

3.6.1.2 Calculo de la inversion inicial

El calculo de la inversidn inicial se fundamenta en el método de Chilton:

Meétodo utilizado para simular el coste de un sistema en su totalidad. Este se basa en el coste de los principales
equipos instalados en la planta, tales como pueden ser en este caso los reactores, compresores, tanques €
intercambiadores de calor.

El método de Chilton suele acarrear alrededor de un 10-15% de error sobre el valor real de la planta [128]. La
fiabilidad de este método recae principalmente en el conocimiento del proceso dado que se requiere toma de
decisiones sobre las caracteristicas de este, en funcion del criterio del disefiador del proceso. En la Tabla 3.4 se
puede observar la clase de valoraciones que este método requiere sobre el proceso.
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Tabla 3.4. Método de Chilton (CAPEX) [129]

Coste Parametro Condicion Factor Concepto
Coste equipos _
Cl principales ) ! CI=xCT
Coste equipos .
C2 - ctalados - 1,40-2,20 C2=f2*C1
Plantas con sélidos 0,07-0,10
C3 Coste de tuberias Plantas mixtas 0,10-0,30 C3=f3*C2
Plantas con fluidos 0,30-0,60
Poca automatizacion 0,02-0,05
C4 _ Costede - Algo de automatizacion 0,05-0,10 CA=f4*C2
instrumentacion
Total automatizacion 0,30-0,60
Planta externa 0,05-0,20
cs Edificios y Mixta 0,20-0,60 C5=f5+C2
preparacion del terreno
Interna 0,10-0,15
Pequefia ampliacion 0-0,05
C6 Auxiliares (potencia, Ampliacion grande 0,05-0,25 C6=f6*C2
vapor, agua)
Nueva extension 0,25-1
Unidad integrada 0-0,05
Cc7 Lineas exteriores Unidad separada 0,05-0,15 C7=f71*C2
Unidad dispersa 0,15-0,25
Ccs8 Coste directo total - - C8=Xci
Complejidad simple
co Ingenieria y P ) P 0,20-0,35 Co=forCs
construccion Complejidad 0.35-0.50 -
complicada e
Proceso completado
Contingencia y Proceso suicto a 0,10-0,20
c10 beneficio del W 0,20-0,30 C10=f10*C8
contratista cambios
. 0,30-0,50
Proceso especulativo
Grande 0-0,05
cl1 Factor del tamafio Pequefia 0,05-0,15 C11=f11*C8
Planta piloto 0,15-0,35
C12 Coste indirecto total - - Cl2=Xci
CTF Coste total - - CTF=C8+C12
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Con las condiciones expuestas en la Tabla 3.5 se puede analizar el proceso, definiendo de esta forma el factor
pertinente para cada parametro. Las asunciones tomadas para cada uno de los parametros se exponen en la Tabla

3.6.
Tabla 3.5. Asunciones acerca del método de Chilton
Coste Asuncion Comentarios
C1 - -
Cc2 - -
C3 Plantas con fluidos La planta opera con fase liquida y fase gas liquida casi en su totalidad.
ca Completa automatizacion Se considera que la planta en cuestion albergara una completa
autonomia mediante la automatizacion del proceso.
c5 Mixta La construccion sera nueva pero no se requerira la presencia de todos
los equipos en interior, por lo tanto, se estima una planta mixta.
C6 Nueva extension La planta en cuestion no esta construida atn, por lo que una nueva
construccion es necesaria para todo tipo de auxiliares.
c7 Unidad separada Las necesidades de la planta se ajustan a una unidad separada mas que
a una totalmente integrada.
C8 - -
co Complejidad complicada La complejidad del proceso, al ser una agrupacion de nuevas
tecnologias, se estima que serd mas bien complicada.
Proceso sujeto a cambios | Al ser una nueva planta cuyo proceso no esté totalmente implementado
C10 en el resto del mundo, esperar un proceso sin estar sujeto a cambios no
seria realista y pecaria de optimista.
c11 Grande A pesar de que este proceso sea semi-industrial, las dimensiones de los
equipos son notablemente grandes.
C12 - -
CTF - -
3.6.2 Costes de operacion (OPEX)
3.6.21 Coste de materias primas

Las materias primas requeridas para este proceso son: H, CO, y catalizador.

Catalizador: se descompone en el catalizador del reactor de RWGS y de Fischer-Tropsch.

1. Catalizador de RWGS: consiste en un catalizador basado en el niquel. Se ha calculado con el
software hasta alcanzar la conversion necesaria en el proceso.
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2. Catalizador de Fischer-Tropsch: en este caso, el catalizador de rutenio es muy efectivo, pero
excesivamente caro y es muy dificil que cumpla la demanda. El catalizador de cobalto sin
embargo es mucho mas barato y ofrece muy buena conversion. Por lo tanto, se utilizara el
catalizador basado en el cobalto. El volumen del reactor no lo ofrece el software, pero se puede
calcular con una correlacion:

t
Vreactor Rwas (m3) * Qreactor FT (E)

Vieactor FT (m3 = T
Qreactor RWGS (E)

Ecuacién 38. Calculo del volumen del reactor de Fischer-Tropsch

Donde Vieactor T Y Vireactor Rwas corresponden al volumen de los reactores de Fischer-Tropsch y
RWGS respectivamente y Qreactor FT Y QreactorRwas son el caudal del reactor de Fischer-Tropsch
y RWGS respectivamente.

Conociendo el valor estimado del volumen del reactor de Fischer-Tropsch se puede calcular la
cantidad de catalizador necesario porque por cada metro ctibico de reactor se introducen 600
kilogramos de catalizador [130]. Luego:

mcatalizador(kg) = Vreactor FT (m3) * 600 (kg)

Ecuacion 39. Calculo de la masa de catalizador en el reactor de Fischer-Tropsch

Donde meataiizador €5 1a masa del catalizador, Vieactor rr €5 €l volumen del reactor anteriormente
calculado y 600 es la cantidad de kilogramos por metro ctbico de catalizador que requiere ¢l
reactor. Un catalizador puede funcionar sin ser desactivado durante 5 afios en promedio [131],
luego el coste anual sera ese coste entre el nimero de afios.

Por lo tanto, el coste sera:

€
€ Mcatalizador (kg) * COStecatalizador (@)
Coste ( — ) = S

Ecuacion 40. Calculo del coste del catalizador

Donde el coste es dividido entre 5 para hallar el coste anual, Mcaalizador €5 12 masa de
catalizador y costecatlizador S€4 €l coste particular para cada uno de los catalizadores.

El coste del catalizador del reactor de RWGS es de 16,6 €/kg [132] y el del reactor de Fischer-
Tropsch es de 3,67 €/kg [133] .

Hidrégeno: el hidrogeno ha de provenir de la electrolisis y proceder de energias renovables. El coste de
este es de 4,78 €/kg [134]. El coste se calcula siguiendo:

€
Coste (M€/afio) = my, (tn/afio) * costey, (E)
Ecuacion 41. Calculo del coste del hidrogeno necesario

Donde coste es el coste del hidrogeno anual, ms es la masa de hidrogeno necesaria y costen; es el
precio por kilogramo de la materia prima.
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3.6.2.2

Didxido de carbono: a pesar de ser un contaminante alberga un coste. El coste es de 1,2 €/kg [135].
€
Coste (M€/afio) = mo, (tn/aio) * costecoz(ﬁ)

Ecuacion 42. Calculo del coste del didxido de carbono necesario

Donde coste es el coste del didoxido de carbono anual, mco; es la masa de dioxido de carbono
necesaria y costeco es el precio por kilogramo de la materia prima.

Coste de utilidades

Las utilidades se descomponen en electricidad, vapor de agua y agua de refrigeracion. Para este trabajo de fin
de grado, el vapor no se necesita dado que el calor suministrado se obtiene mediante la S6ediant ee de parte del
gas de sintesis del reactor de Fischer-Tropsch. El agua de refrigeracion y la electricidad son calculadas a partir
de los resultados obtenidos mediante el proceso de simulacion de los diferentes casos propuestos en este TFG.

Agua de refrigeracion: es utilizada como suministro en los intercambiadores de calor cuyo objetivo es
enfriar. Estos valores se han obtenido 56ombustion56 uso del software Aspen Plus V8.8. Este coste se
calcula segtin la Ecuacién 43:

k € h
M€) B Mtotal agua (Tg) *x(0,0138 (@) * 7680 (m)

Coste (a 156

Ecuacion 43. Calculo del coste del agua de refrigeracion

Donde myoa agua corresponde a todo el agua que se requiere para suministrar a los intercambiadores de calor,
0,0138 es el precio del kilogramo de agua de refrigeracion [129] y 7680 horas son las horas equivalentes a
320 dias de operacion, un valor tipico en la industria.

Electricidad: es necesaria su utilizacion para lograr la compresion. Estos valores son obtenidos mediante
la consulta del software Aspen Plus V8.8. El calculo de este coste corresponde a la Ecuacion 44:
P € h
M€\ Demanda eléctrica global (kWh) * 0,072 (m) * 7680 (7=-)
Coste ( )
a 1E6

Ecuacion 44. Calculo del coste de la electricidad

Donde la demanda eléctrica global equivale a la demanda eléctrica de todos los compresores, 0,072 es el precio
del kWh [129] y 7680 horas son las horas equivalentes a 320 dias de operacion.

3.6.23

Coste de operarios

Toda planta requiere el trabajo de operarios por mas automatizada que esté. Es por esta razon que se calcula el
numero de trabajadores necesarios.
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Tabla 3.6. Niimero de operarios por equipo

Equipo Operarios/equipo Operarios
Reactor 0,35 0,7
Tanque flash 0,35 1,05
Compresor 0,15 2,25
Intercambiador 0,1 0,6
Horno 0,5 0,5

Siguiendo estos datos se pueden calcular los operarios necesarios para cada uno de los casos.

Operarios = z Equipo; * Namero de operarios;

Ecuacion 45. Calculo de la cantidad de operarios necesarios

Donde Equipo; equivale a un equipo y Numero de operarios; al nimero de operarios necesarios para el
57ombustion equipo.

El salario de cada uno equivale a 9,78 €/h [129] luego el coste sera:
Cost <M€) Numero de operarios * 9,78 (€/h) * 7680 (h)
oste =
a 1E6

Ecuacion 46. Calculo del coste de los operarios anualmente

Donde el nimero de operarios es calculado anteriormente, 9,78 es el salario por hora, 7680 horas son las horas
equivalentes a los 320 dias de operacion y se divide por un millén para pasar a millones de euros.

3.6.24 Coste total de operacion total

Esta serie de costes equivalentes al coste I de produccion de la planta son considerados siguiendo los valores de
la Tabla 3.7.
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Tabla 3.7. Coste total de operacion (OPEX)

Coste Parametro Factor Concepto
C1 Materias primas - -
Electricidad, vapor,
C2 agua - -
C3 Mantenimiento 0,075 C3=f3*CTF
C4 Materiales Auxiliares 1 C4=f4*C3
C5 Empaquetado y envio - -
C6 Mano de obra directa - -
C7 Costes de laboratorio 0,2 C7=f7*C6
C8 Supervisién 0,2 C8=f8*C6
C9 Direccion en planta 0,5 C9=f9*C6
C10 Cargas de capital 0,15 C10=f10*CTF
Ci11 Seguros 0,01 C11=f11*CTF
C12 Impuestos locales 0,02 C12=f12*CTF
C13 Royalties 0,01 C13=f13*CTF
Coste de produccion
Ci14 directo (CPD) - Cl4=Zci
C15 Generales 0,6 C15=f15*C4
Gastos de
C16 administracién 0,02 C16=f16*CTF
C17 Impuestos 0,01 C17=f17*CTF
C18 Seguros 0,01 C18=f18*CTF
C19 Recuperacion capital 0,01098 C19=f19*CTF
Coste de produccion
C20 indirecto (CPI) - C20=Xci

Tras esta serie de consideraciones y de aproximaciones, tanto basadas en métodos como el de Williams o el de
Chilton para el CAPEX o el calculo del OPEX, se considera que el modelo econémico esta sujeto a unas bases
solidas y maduras.
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3.6.2.5 Valor actual neto (VAN)

Este valor consiste en una medida utilizada tipicamente para valorar la rentabilidad de un proyecto. Este valor
se calcula segun:

VAN—i i I
_t_'(1+k)f 0

Ecuacion 47. Calculo del VAN [136]

Donde F; son los flujos de caja, k es el tipo de interés, n es la cantidad de afios que tomara en llevarse a cabo, e
I, es la inversion inicial.

Dependiendo de la rentabilidad del proceso, el VAN puede ser positivo o negativo. En el caso de ser negativo
este nunca sera viable econdmicamente y en el caso de ser positivo podra ser viable pero el nimero de afios
también seran relevantes pues no se puede esperar una rentabilidad en un niimero de afios demasiado alto.
Mayores valores del VAN incrementaran los beneficios de la inversion.

3.6.2.6 Tasainterna de rentabilidad (TIR) y tiempo de retorno de la inversién (PBT)

Este valor se calcula con la misma ecuacion que el VAN pero en este caso lo que se busca es el interés (k) que
hace que el VAN sea 0. Esto equivale a no generar ni pérdidas ni ganancias. Se puede calcular el tiempo de
retorno de la inversion (PBT) mediante la siguiente ecuacion:

CTF (€)
CF; (€/afio)
Ecuacion 48. Calculo del PBT [137]

PBT (afios) =

Donde CTF es la inversion inicial requerida y CF; es el beneficio neto annual.

Este valor determinara el tiempo necesario para cubrir los gastos y empezar a generar beneficios reales.

Los valores de VAN y TIR estan estrechamente relacionados tal y como se ha explicado y como se puede
observar en la Figura 15.
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A
o TIR (Tasa Interna de Retorno)
Actual
Neto)
Inversion
Tasa de
VAN =0 TR » descuento
v

Figura 15. Relacion entre VAN y TIR en una inversion [138]

3.6.2.7 Coste de produccion por kilogramo de hidrocarburo

El objetivo de este trabajo de fin de grado es evaluar el proceso por el cual se obtienen hidrocarburos como
resultado. Para calcular la viabilidad y la inica Fuente de ingresos que se supone en este trabajo se calculara el
coste por kilogramo de hidrocarburo producido. Esto se conseguira segtin la Ecuacién 49:

€ )_ch (kg HC /afio)
kg HC/ ~  CP (€/aiio)

Ecuacion 49. Célculo del coste por kilogramo de hidrocarburo producido

Coste (
Donde myc es la cantidad masica de hidrocarburo obtenida anualmente y CP es el coste de produccion annual
del proceso.

Obedeciendo la anterior ecuacion, si el precio de venta del hidrocarburo es mayor que el coste de produccion
del kilogramo de hidrocarburo, este proceso sera viable y podra obtenerse el correspondiente TIR.



4 RESULTADOS Y DISCUSION

41 Resultados obtenidos por simulacién

En este apartado se procede a mostrar y comparar los distintos parametros valorados en cada uno de los casos,
distinguiendo de esta forma entre presiones y temperaturas:

Tabla 4.1. Resultados cuando el reactor de RWGS esta a 1 bar y 800, 550 y 250 °C

Pardmetro 800 °C 550 C 250 oC
Conversién CO2 (%) 86,751 76,696 93,524
Selectividad CO (%) 99,9 72,718 0,182
Selectividad CH4 (%) 0,097 27,283 99,318
Cantidad de H2 a la 7.671,54 8.131,28 10.614,3

entrada (kmol/h)
Volumen de H2 ala 15.693,406 16.633,881 21.713,310
entrada (m3/h)
Demanda energeética 51.348,6 49.462,1 45.762,6
(kw)
Demanda eléctrica H2 70.149 526 74.353,447 97.058,494
Demanda eléctrica
126.127,349 128.444,769 147.450,316
global (kW)

Produccion HC

emol/h) 100,58 41,671 0,099
Produccion HC (kg/h) 11.002,544 4,545,87 11,437
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Tabla 4.2. Resultados cuando el reactor de RWGS esta a 4 bar y 800, 550 y 250 °C

Parametro 800 °C 550¢C 250¢9C
Conversion CO2 (%) 86,625 77,404 96,252
Selectividad CO (%) 98,313 35,811 0,058
Selectividad CH4 (%) 1,687 64,189 99,942
Cantidad de H2input 8.884,25 8.940,1 10.614,3

(kmol/h)
Volumen de H2 input 18.174,206 18.288,456 21.713,310
(m3/h)
Demanda energética
67.105,29 50.602,99 50.195,19
(kw)
Demanda eléctrica H2 81.238,699 81.749,399 97.058,494
Demanda eléctrica
152.973,211 136.981,611 151.882,906
global (kW)
Produccién HC (kmol/h) 104,159 27,523 8,12
Produccién HC (kg/h) 11.269,472 3.381,922 2.409,044
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Tabla 4.3. Resultados cuando el reactor de RWGS esta a 7 bar y 800, 550 y 250 °C

Parametro 800 2C 550¢C 250¢9C
Conversion CO2 (%) 86,397 79,007 97,020
Selectividad CO (%) 95,359 24,516 0,036
Selectividad CH4 (%) 4,641 75,485 99,964
Cantidad de H2input 8.884,25 8.614,34 10.614,3

(kmol/h)
Volumen de H2 input 18.174,206 17.622,600 21.713,310
(m3/h)
Demanda energética
71.572,41 52.451,81 52.011,21
(kw)
Demanda eléctrica H2 81.238,699 78.770,608 97.058,494
Demanda eléctrica
157.440,331 135.851,640 153.698,926
global (kW)
Produccién HC (kmol/h) 98,265 23,04 1,872
Produccién HC (kg/h) 10.675 2.586,884 204,642

A partir de los resultados adjuntos en las anteriores 3 tablas obtenidos mediante la simulacion en Aspen Plus, se
puede confirmar, tal y como se esperaba y concordando con la bibliografia, que altas temperaturas tienen altas
generaciones de HC. Esto ocurre porque a bajas temperaturas, en el reactor de RWGS apenas se genera CO, si
no CHy, el cual no reacciona para formar hidrocarburos, tal y como hace el CO. A su vez, altas presiones también
garantizan mayor conversion y generacion de CO pero en menor medida. Es por esta razén que los casos a
valorar solo van a ser a temperaturas de 550 u 800 °C, evitando las evaluaciones sin sentido l6gico para el
proceso. En consecuencia, los casos seleccionados para ser analizados seran: 800 °C y 7 bar, 800° C y 7 bar, 550

°Cy4bary550°Cy 1 bar.
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411 Conversion de CO:

En este apartado se procede a valorar las diferentes conversiones en cada uno de los 9 casos. En la Figura 16 se
pueden valorar los distintos valores.

== {1 bar == 4bar 7 bar
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Figura 16. Comparativa de conversiones a diferente presion y temperatura

En la Figura 16 se observa que la maxima conversion de CO; se consigue, de forma analitica sabiendo que se
necesita CO y no CHa, a altas temperaturas. A pesar de que haya altas conversiones a bajas y altas temperaturas,
la conversion que se buscara es la que se ofrece a altas temperaturas ya que se obtendra CO de esta forma.

Los datos obtenidos se pueden corroborar con diferentes estudios que obtienen valores similares a estos. La
conversion de CO; a 1 bar comienza a 400 °C rondando el 80-85% y posteriormente deja de disminuir alrededor
de los 550-600 °C y sobre los 750-800 °C la conversion se reduce ligeramente con respecto a la inicial, rondando
también el 80-85% [98], [119]. Estos resultados en los que coinciden diferentes estudios guardan una proporcion
H,:CO, de 4 y aseguran que los valores obtenidos en la simulacion realizada son correctos.

41.2 Selectividad de COy CH4

Las selectividades de CO y CHy4 en funcion de la presion y temperatura para cada caso. Estos valores se pueden
observar en la Figura 17, Figura 18 y Figura 19.
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Figura 17. Selectividad a 1 bar
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Figura 18. Selectividad a 4 bar
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== Selectividad CO (%) == Selectividad CH4 (%)
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Figura 19. Selectividad a 7 bar

Tras analizar estas graficas, se puede observar como las 3 convergente en la misma conclusion: las altas
temperaturas hacen proliferar la formacion de CO, tal y como se pretende. También se puede apreciar como la
selectividad por el CHs decae mas tarde a altas presiones, pero a altas temperaturas esto no es relevante.

Los valores obtenidos en las anteriores figuras aseguran una selectividad integra para el CHy y, alrededor de los
600-650 °C se llega a una selectividad 50-50. A partir de este punto, la selectividad aumenta hasta obtener casi
la totalidad de CO. Varios estudios concuerdan en estos valores y los comportamientos presentados en las figuras
anteriores [98], [119]. Siguiendo los similares resultados, se puede concluir con que el modelo es correcto y
coherente.

41.3 Demanda eléctrica global

En este apartado solo se valora la cantidad de electricidad necesaria en el proceso pues la electricidad de
produccion de H» y captura de CO» no se valoran debido a que se ha supuesto su compra.
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Figura 20. Demanda eléctrica global del proceso

En la Figura 20, se observa que aquel que mayor demanda eléctrica global es el proceso llevado a cabo a 7 bar,
asi como el que menos es el de 1 bar. Estos resultados son totalmente esperables, ya que comprimir a mayores
presiones requiere mas electricidad y, en el caso de 1 bar, ni siquiera se tiene que comprimir el CO; de la entrada
pues prescinde de estos compresores iniciales.

4.1.4 Cantidad de hidrocarburo sintentizado

Este valor es el fin de este trabajo de fin de grado. La cantidad sintetizada se puede ver a continuacion en la
Tabla 4.4:

Tabla 4.4. Cantidad de hidrocarburo obtenido

Caso Cantidad obtenida (kg/h)
Caso 1 (800 °C, 7 bar) 10.675
Caso 2 (800 °C, 4 bar) 11.269
Caso 3 (550 °C, 4 bar) 3.382
Caso 4 (550 °C, 1 bar) 4.546

Estos valores son mayores en los casos a mayores temperaturas tal y como se ha comentado anteriormente. En
adicion, estos valores también corresponden con entre un 2-3,5 p/p de conversion de la corriente de entrada a
hidrocarburo liquido a la salida. Este valor también es confirmado por simulaciones de Fischer-Tropsch,
ofreciendo valores sobre el 2-2,5 p/p de hidrocarburo liquido como producto [126]. Como es de esperar, las
mayores proporciones masicas se obtienen en los casos con mayores temperaturas y, por lo tanto, mayores
obtenciones de hidrocarburo liquido tal y como se puede valorar en la tabla anterior. Alrededor de un 3,5 p/p se
obtuvo en los casos 1 y 2, siendo muy ligeramente superior el caso 1 y en el caso 3 y 4 no se supera el 2,5 p/p,
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rondando 2,3 en el caso 4 y 2,1 en el caso 3.

4.2 Inversion inicial

421 Costes de equipos utilizados como referencia

El método de Chilton, comentado en el apartado 3.6.1.2, tiene como base los costes de los componentes
principales de cada una de las secciones que componen el proceso propuesto en este TFG. Es por esto que sera
lo primero que se debe calcular mediante el método de Williams también comentado con anterioridad. Mediante
la Tabla 14 se podra calcular mediante el uso del método de Williams y actualizar su coste utilizando el CEPCI
de cada ano correspondiente. Se utilizan costes de referencia para hacer el método de Williams. Estos consisten
en otros costes de equipos similares en otras instalaciones conocidas mediante revision bibliografica.

Tabla 4.5. Costes de equipos de referencia [139]-[142]

Equipo Parametro Coste (M€) n Fecha
Horno 20 MW 1,97 0,8 2015
Compresor 0,413 MW 0,49 0,68 2015
Tanque flash 34,7 t/h 0,807 0,7 2019
Reactor RWGS 483 t/h 3,05 0,65 2010
Reactor FT 12,042 t/h 3,65 0,67 2015
Intercambiador de 1000 m? 0,26 1 2014
calor

Estos resultados se pueden observar en la Tabla 4.6, Tabla 4.7, Tabla 4.8 y Tabla 4.9 a continuacion. Todos
estos costes estan actualizados al 2019.

4.2.2 Costes de los equipos para cada caso

Utilizando los costes de referencia del apartado anterior y mediante el método de Williams y el CEPCI respectivo
explicado anteriormente, se obtienen los resultados mostrados en las tablas posteriores:
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Tabla 4.6. Costes y capacidad de equipos del proceso para el Caso 1 (800 °C y 7 bar)

Equipo Capacidad Coste (M€)
Horno 56,579 MW 4,898
Compresor C-101 A/B/C 2,028 MW 1,564
Compresor C-102 A/B/C/D/E/F 5,768 MW 3,185
Compresor C-103 A/B/C/D/E/F 5,895 MW 3,232
Tanque flash TK-101 140,83 t/h 2,328
Tanque flash TK-102 235,245 t/h 3,334
Tanque flash TK-103 164,304 t/h 2,593
Reactor RWGS 140,834 t/h 1,704
Reactor FT 21,932 t/h 8,372
Intercambiador de calor HE-101 71,26 m? 0,020
Intercambiador de calor HE-102 796,674 nt’ 0,225
Intercambiador de calor HE-103 1675,81 n? 0,474
Intercambiador de calor HE-104 16,237 m’ 0,005
Intercambiador de calor HE-105 444,79 m* 0,126
Intercambiador de calor HE-106 1008,64 n?’ 0,285
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Tabla 4.7. Costes y capacidad de equipos del proceso para el Caso 2 (800 °C y 4 bar)

Equipo Capacidad Coste (M€)
o 69,947 MW 5,804
orno

1,192

Compresor C-101 A/B/C 1,36 MW
2,486

Compresor C-102 A/B/C/D/E/F 4,008 MW
2,443

Compresor C-103 A/B/C/D/E/F 3,906 MW
Tanque flash TK-101 140,83 t/h 2,328
Tanque flash TK-102 203,858 t/h 3,016
Tanque flash TK-103 128,811 t/h 2,187
Reactor RWGS 140,834 t/h 1,704
Reactor FT 18,058 t/h 7,350
Intercambiador de calor HE-101 58,651 m’ 0,016
Intercambiador de calor HE-102 741,87 m’ 0,210
Intercambiador de calor HE-103 1808,27 n?’ 0,512
Intercambiador de calor HE-104 7,056 m? 0,002
Intercambiador de calor HE-105 355,933 n? 0,100
Intercambiador de calor HE-106 356,417 n? 0,100
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Tabla 4.8. Costes y capacidad de equipos del proceso para el Caso 3 (550 °C y 4 bar)

Equipo Capacidad Coste (M€)
47,547 MW 4,265
Horno

1,192

Compresor C-101 A/B/C 1,36 MW
2,070

Compresor C-102 A/B/C/D/E/F 3,060 MW
2,057

Compresor C-103 A/B/C/D/E/F 3,032 MW
Tanque flash TK-101 140,83 t/h 2,328
Tanque flash TK-102 183,624 t/h 2,803
Tanque flash TK-103 117,514 t/h 2,051
Reactor RWGS 140,834 t/h 1,704
Reactor FT 5,527 t/h 3,325
Intercambiador de calor HE-101 59,453 m’ 0,016
Intercambiador de calor HE-102 70,903 m’ 0,020
Intercambiador de calor HE-103 2146,37 n? 0,608
Intercambiador de calor HE-104 3,596 m’ 0,001
Intercambiador de calor HE-105 193,905 n’ 0,054
Intercambiador de calor HE-106 258,708 n'’ 0,073




72 Error! Use the Home tab to apply Titulo 1 to the text that you want to appear here.

Tabla 4.9. Costes y capacidad de equipos del proceso para el Caso 4 (550 °C y 1 bar)

Equipo Capacidad Coste (M€)
Horno 61,829 MW 5,259
Compresor C-101 A/B/C 0 MW 0
Compresor C-102 A/B/C/D/E/F 3291 MW 2175
Compresor C-103 A/B/C/D/E/F 3,204 MW 2,136
Tanque flash TK-101 140,83 t/h 2,328
Tanque flash TK-102 203,446 t/h 3,012
Tanque flash TK-103 128,217 t/h 2,180
Reactor RWGS 140,834 t/h 1,704
Reactor FT 7,829 t/h 4,198
Intercambiador de calor HE-101 0m’ 0
Intercambiador de calor HE-102 86,461 m’ 0,024
Intercambiador de calor HE-103 1843,31 m’ 0,522
Intercambiador de calor HE-104 3,916 m? 0,001
Intercambiador de calor HE-105 226,128 n?’ 0,064
Intercambiador de calor HE-106 301,615 n? 0,085

Un aspecto a considerar es el nimero de compresores es de 3 o 6 en paralelo, dependiendo de si es el compresor
a la entrada del proceso, el cual tiene que comprimir menos caudal o si, por el contrario, es la corriente que
entrara al reactor de Fischer-Tropsch con un considerable mayor caudal.. Esto significa que para obtener el
precio total de compresores habria que multiplicar por el nimero correspondiente a la cantidad de compresores
ya que en las anteriores tablas cuenta como un solo compresor. También notar que los primeros compresores y
el primer intercambiador de calor no aparecen en la Tabla 4.9 debido a que no se necesita presurizar la entrada
de CO; para llegar a 1 bar, cuya presion es la de suministro del gas.

Con estos datos recopilados, mediante el uso del método de Chilton con las suposiciones adjuntadas en la Tabla
6 del apartado 3.6.1.2, se presenta los resultados CAPEX de cada uno de los casos propuestos en este TFG.

Estos datos dan a entender que aquello que principalmente se encarece es el horno, los intercambiadores de
calor, compresores y el reactor de Fischer-Tropsch. Todo esto es l6gico, dado que mayor temperatura requiere
mayor horno e intercambiadores de calor, lo cual permite tener mayor cantidad de CO que va al reactor de
Fischer-Tropsch. Una mayor cantidad de CO dirigida al reactor de Fischer-Tropsch causa la necesidad de
mayores compresores, intercambiadores de calor y, como es obvio, mayor reactor de Fischer-Tropsch.
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4.2.3 Inversion inicial total de cada caso

Con los datos mostrados a lo largo de este apartado se puede concluir con los datos de la Tabla 4.10:

Tabla 4.10. Inversion inicial total de los casos estudiados

Caso Inversion inicial total (M€)
Caso 1 (800 °C y 7 bar) 558,299
Caso 2 (800 °C y 4 bar) 466,770
Caso 3 (550 °C y 4 bar) 376,681
Caso 4 (550 °C y 1 bar) 373,854

Los costes, como es de esperar, aumentan en funcion de la temperatura que requiere y la presion a la que se
somete el proceso. Hay una serie de equipos que se encarecen en que se ven afectados seglin los requerimientos
de cada uno de los casos. Estos se pueden valorar en el apartado 4.2.2. Aquel equipo que requiere mayor
inversion inicial es el que requiere la utilizacion de caudales a mayor temperatura y presion, siendo la
temperatura el parametro mas restrictivo y encarecedor.

Se puede concluir este apartado con la Figura 21, en la que se muestra la comparativa grafica entre cada uno de
los casos:
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Figura 21. Comparativa de los costes de inversion inicial

En la Figura 21, se aprecia como descienden los costes, comenzando por el mayor, el caso de 800 °C y 7 bar y
disminuyendo hasta su minimo a los 550 °C y 1 bar. Esto se puede comprender dado que mayores temperaturas
y presiones requieren mayores intercambiadores de calor, compresores y horno tal y como se ha explicado con
anterioridad. Ademas, el aumento de la conversion hace que mayor cantidad de gases acudan al reactor de
Fischer-Tropsch (exigiendo mayores dimensiones), una de las partes mas costosas del proceso. De esta forma,
los mayores requerimientos también desembocan en mayores costes de inversion inicial.
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4.3 Coste de produccion

La rentabilidad de una planta quimica reside en buena parte en los costes de produccion del proceso, definiendo
de esta forma el tiempo de retorno de la inversion y el margen de beneficio obtenido. Este calculo, tal y como
se vio en el apartado 3.6, incluye desde materias primas y costes de utilidades hasta impuestos y seguros. Estos
costes se bifurcan en costes de produccion directa (DPC) y coste de produccion indirecta (IPC). Alguno de los

calculos previos que se deben hacer son: coste de materias primas, de electricidad, corrientes de servicios,
sustitucion de catalizador, y el coste de mano de obra.

431 Coste de materias primas

Tabla 4.11. Coste de materias primas para el Caso 1 (800 °C y 7 bar)

Materia prima Coste (M€/afio)
Coste H; 652,32
Coste CO;, 1.105,17
Catalizador RWGS 0,00094
Catalizador Fischer-Tropsch 0,0017
Total 1.757,49

Tabla 4.12. Coste de materias primas para el Caso 2 (800 °C y 4 bar)

Materia prima Coste (M€/afio)
Coste H» 652,31
Coste CO» 1.105,17
Catalizador RWGS 0,00094
Catalizador Fischer-Tropsch 0,0014
Total 1.757,48
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Tabla 4.13. Coste de materias primas para el Caso 3 (550 °C y 4 bar)

Materia prima Coste (M¢€/afio)
Coste H 656,42
Coste CO; 1.105,17
Catalizador RWGS 0,00094
Catalizador Fischer-Tropsch 0,0004
Total 1.761,59

Tabla 4.14. Coste de materias primas para el Caso 4 (550 °C y 1 bar)

Materia prima Coste (M€/afio)
Coste H» 597,03
Coste CO; 1.105,17
Catalizador RWGS 0,00094
Catalizador Fischer-Tropsch 0,00061
1.702,20

Total

Los valores de CO; fueron tomados como base para regular el H, luego estos siempre son iguales. Se puede
notar que las diferencias en estos costes no superan el 2,5%, dando requerimientos de materias primas muy
similares. Las diferencias entre cada uno de los casos se pueden valorar de forma méas efectiva mediante el

producto obtenido. Esto se hara en proximos apartados.

4.3.2 Coste de utilidades

Los resultados de dichos datos se pueden apreciar a continuacion:
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Tabla 4.15. Cantidad de agua de refrigeracion necesaria por caso

Agua necesaria en | Agua necesaria en | Agua necesaria en | Agua necesaria en
Equipo el Caso 1 (800°C, | el Caso2 (800°C, | elCaso3(550°C, | el Caso4 (550 °C,
7 bar) (kg/h) 4 bar) (kg/h) 4 bar) (kg/h) 1 bar) (kg/h)
HE-101 214.380 17.5464 175.464 0
HE-103 14.832.360 15.427.440 15.246.270 13.986.468
HE-105 912.960 920.160 919.890 1.009.980
HE-106 964.800 971.568 1.007.280 1.101.330
Total 16.924.500 17.494.632 17.348.904 16.097.778

Con los datos anteriores y con un precio del agua de refrigeracion de 0,0148 $/kg [129] 0 0,014 €/kg se calcula:

Tabla 4.16. Coste de de agua de refrigeracion por caso

Coste del agua
necesaria en el

Coste del agua
necesaria en el

Coste del agua
necesaria en el

Coste del agua
necesaria en el

Coste Caso 1 (800°C,7 | Caso2(800°C,4 | Caso3(550°C,4 | Caso4(550°C, 1
bar) bar) bar) bar)
HE-101 (€/h) 3.001,32 2.456,45 2.456,50 0
HE-103 (€/h) 207.653,04 215.984,16 213.447,78 195.810,55
HE-105 (€/h) 12.781,44 12.882,24 12.878,46 14.139,72
HE-106 (€/h) 13.507,2 13.601,95 14.101,92 15.418,62
Coste total (€/h) 232.948,82 240.796,12 238.790,32 221.569,82
Coste (Mé€/afio) 1.789,05 1.849,31 1.833,91 1.701,66

Con esta serie de costes, para calcular el coste de las utilidades solo resta calcular precio de la electricidad. El
precio del kW/h a 0,06 $ [129] 0 0,055 €. Este precio esta obsoleto debido a que es del afio 2007, su CEPCI lo

regula hasta la actualidad. El resultado se muestra a continuacion.
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Tabla 4.17. Coste de la electricidad en funcion de la demanda energética

Caso1(800°C,7 | Caso2(800°C,4 | Caso3(550°C,4 | Caso4 (550°C, 1
bar) bar) bar) bar)
Tren de
compresion 1 6.090,51 4.084,19 4.084,19 0
Tren de
compresion 2 32.983,1 31.610,3 23.385,7 25.070
Tren de
compresion 3 32.498,8 31.410,8 23.133,1 24.392,1
Demanda eléctrica
global (kW/h) 71.572,41 67.105,29 50.602,99 49.462,1
Coste total (€/h) 3.936,48 3.690,79 2.783,16 2.720,42
Coste (M€/afio) 30,23 28,35 21,37 20,89

Para todos estos calculos se asumen un tiempo de operacion de 320 dias anualmente.

utilidades totales es expresado en la Tabla 4.18.
Tabla 4.18. Coste total de las utilidades

Luego el gasto de las

Caso 1 (800°C, 7
bar)

Caso 2 (800 °C, 4
bar)

Caso 3 (550°C, 4
bar)

Caso 4 (550°C, 1
bar)

Coste (M€/afio)

1.819,28

1.877,66

1.855,28

1.722,55

Los costes de las utilidades son relativamente similares. Aquel con menor coste es el caso 4, el cual necesita
menor refrigeracion y presurizacion. Entre los casos presiones y temperaturas iguales, aparentemente no hay
variaciones mayores a un 5 %. Sin embargo, el caso 4 si presenta un ahorro global de alrededor de un 10%. Las
utilidades no se distinguen especialmente pero solo son una pequefia parte de los costes de operacion presentados

y el producto obtenido sera lo que determine la viabilidad o no de cada uno de los casos.

4.3.3 Numero de operarios necesarios

Como se coment6 anteriormente, otro de los conceptos mas importante dentro del coste OPEX, es el coste
asociado a la mano de obra, la cual es necesaria en cualquier instalacion industrial. Para ello, dicho concepto se
determina a partir de la Ecuacién 45 y Ecuacion 46.

En funcién del nimero de equipos habra cierto nimero de operarios asignados para cada uno. Estos se pueden
apreciar en la Tabla 4.19, asi como el salario y posterior coste anual en el proceso.
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Tabla 4.19. Numero de operarios por equipo y salarios [129]

Numero Numero de | Operarios en .
. . . . . Operarios en el
Equipo Operarios/equipo | equipos enlos | equiposen | loscasos 1,2y
caso 4
casos 1,2y3 el caso 4 3
Reactor 0,35 2 2 0,7 0,7
Tanque flash 0,35 3 3 1,05 1,05
Compresor 0,15 15 12 2,25 1,8
Intercambiador 0,1 6 6 0,6 0,6
Horno 0,5 1 1 0,5 0,5
Total - 5,1 4,65
Total real - 6 5
Sueldo (€/h) - 9,78 9,78
Sueldo total (€/h) - 58,68 489
Coste anual
(M€/aio) - 0,451 0,376

El tinico caso que presenta un coste diferente es el 4, dado que la compresion inicial no es necesaria ya que el
proceso en el primer reactor opera a 1 bar. Los otros 3 casos, al operar a presiones mayores que la de
suministro, se requieren 3 compresores en paralelo que cubran la necesidad de presurizar la corriente.

4.3.4 Coste de produccion total

Con los datos obtenidos en el apartado 4.2 y apartado 4.3. utilizando la metodologia explicada en el apartado
3.6.2.4., el célculo de los costes de produccion es posible.

Los derechos de emision no estan incluidos en el procedimiento descrito sin embargo, dado el creciente auge de
la descontaminacion, cada vez mas se estan cobran cifras mas y mas altas en forma de estos derechos. Durante
el presente afio se han alcanzado los 100 €/t de CO, liberada [143]. Este precio, a pesar de ser un maximo, la
proyeccion de la Unidén Europea no coincide con un camino que desemboque en la reduccion, si no mas bien un
crecimiento exponencial de este sobrecoste.

En este trabajo de fin de grado se estima una alimentacion de 119 t/h de CO» capturado, el cual seria emitido a
la atmosfera, por el contrario. Sabiendo esto y que la planta procedera a operar 320 dias anualmente, se produce
un ahorro de 91,392 Mé€/afio. La inversidn inicial asociada a este ahorro puede abarcar en el caso de plantas
energéticas una inversion inicial de alrededor de 50-100 $ por KW instalado en la planta [144]. En centrales
térmicas también se comprenden intervalos de entre 30 y 100 M€ [145].

Se obtiene el H, mediante un electrolizador de tipo PEM el cual requiere alimentacion eléctrica, pero ha de
ser de fuentes renovables para que este sea coherente con el proceso descontaminante que se busca. Estos
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electrolizadores son capaces de abarcar una produccion que alcanzan los 4920 Nm?*/h con una pureza del
99,9995%, lo cual es practicamente puro [146].

Con todo lo anterior valorado, se procede a calcular los costes de produccién directos (DPC) y los costes
de produccidn indirectos (IPC), cuyo sumatorio son los costes de produccion total.

Tabla 4.20. Costes de produccion directos e indirectos

Caso1(800°C,7 | Caso2(800°C,4 | Caso3(550°C,4 | Caso4(550°C, 1
Coste
bar) bar) bar) bar)
Coste de
produccion 376744 3794,71 3745,80 3552,57
directo (M€/afio)
Coste de
produccion
indirecto 23,59 44,80 36,15 35,88
(M¢€/afio)
o e 3.821,03 3.839,51 3.781,95279 3.588,46
produccion total
(M¢€/afio)

Se muestra como los costes de produccién directos tienen valores muy similares. Esto se debe a que el valor
de las materias primas es muy similar lo cual desemboca en valores que no varian mas alla de un 7%. El
valor de los costes de produccion indirectos si varian en mayor medida ya que estos valores se basan en el
dinero necesario para suministrar los auxiliares necesarios. Estos valores si alcanzan a diferenciarse en
hasta en un 30%.

Con los datos recopilados en la Tabla 4.20 y la masa de hidrocarburos obtenidos mostrados en la tabla Tabla4.4,

se puede calcular el precio por kilogramo de hidrocarburo producido.

Tabla 4.21. Coste por kilogramo de hidrocarburo

Caso 1(800°C,7 | Caso2(800°C, 4 Caso3(550°C,4 | Caso4(550°C, 1
bar) bar) bar) bar)
Coste de 3.821,03 3.839,51 3.781,95 3.588,46
produccion total
(M€/afio)
Cantidad de HC
obtenido (tn/afio) 81.984 86.549,54 25.973,16 34.912.8
Coste de
produccion por kg 46.610 44.360 145.610 102.780
de HC (€/tn)

Los resultados obtenidos se pueden revisar en la Figura 22.
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Figura 22. Comparativa entre los costes de produccion por tonelada de hidrocarburo sintetizado

Como se puede observar en la Figura 22, los costes de mas bajos son aquellos con mayor produccion de HC.
Esto concuerda con las mayores temperaturas que desembocan en mayor cantidad de CO y, por lo tanto, mayor
cantidad de HC sintetizado. Estos resultados muestran como las opciones mas viables son el caso 1 y caso 2. A
pesar de esto, un coste de alrededor de uno 40 €/kg de hidrocarburo sintetizado es demasiado alto.

Dados estos resultados, el calculo del VAN, el TIR o el PBT no tiene sentido ya que esta inversion no puede
llegar a ser rentable en estas condiciones. El TIR o el PBT no serian alcanzados nunca y el VAN correspondiente
tendria valor negativo, lo cual imposibilita el retorno de la inversion.
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5 CONCLUSIONES

Tras este extenso estudio efectuado en este trabajo de fin de grado, se obtienen las siguientes conclusiones:

La viabilidad econdémica de este proceso con las caracteristicas definidas no es viable. El precio del
producto de la sintesis de Fischer-Tropsch, en el mas barato de todos los casos, en el Caso 2, equivaldria
a unos 40 €/kg. Esto no es un precio tipico a pagar por este producto, por lo tanto, el VAN, TIR o PBT
no han sido calculado ya que este nunca se alcanzaria al gastar mas de lo que se produce y el TIR o PBT
no serian alcanzados nunca.

El producto es definitivamente mucho mas neutro y respetuoso con el medio ambiente. La baja
viabilidad economica en la actualidad puede ser mejorada y, ademas, no requiere de la utilizacion de
combustibles fosiles. Hay que ser conscientes de que el H; utilizado es obtenido a partir de agua y el
CO; es capturado de un proceso que, en condiciones normales, liberaria este gas a la atmosfera,
proliferando el cambio climatico que tanto peso estd cobrando en la actualidad. En este proyecto se
estima que se evitaria una emision de 913.920 tn/afio de CO, que se transformarian en unas 80 tn/afio
de hidrocarburo. No se puede esperar un resultado tan bueno como el obtenido en una sintesis de
hidrocarburos obtenida mediante combustibles fosiles, cuya tecnologia estd claramente mucho mas
implementada y madurada. Esta es una excelente forma de sacar valor a una materia prima que, en si
misma, es un residuo que condena la raza humana.

Hay otras formas de intentar incrementar la rentabilidad del proceso. Cierta cantidad del H, queda como
salida del sistema, pero en ningun momento se calcula alguna forma de rentabilizarlo. Probablemente,
parte del gas de sintesis podria venderse de forma optima para mantener la conversion y produccion vy,
a su vez, aumentar la rentabilidad de la industria quimica en cuestion.

Hay ciertos gastos que las industrias quimicas acarrean por el simple hecho de emitir CO; a la atmosfera.
Estos gastos se cobran como derechos de emision. El ahorro anual se ha concluido como 91,392
M€/afio a pesar de no haber sido incluido en los cilculos. Ademas, es probable que industrias como la
cementera o energética obtuviese mayores beneficios librandose de pagar estos derechos. A pesar de
que el gasto energético de la produccion de CO; es incluido en los célculos, es probable que esta clase
de industrias pagasen por el hecho de que esta planta gestionase los gases, generando cierto valor
afiadido al producto y acercandose a la viabilidad econoémica del proceso.

En gran parte, los proyectos ingenieriles que no son viables, no lo son debido al contexto econémico y
politico de la region. Es muy probable que este proceso mejorase mucho la rentabilidad y el interés en
el caso de que el resto de procesos fuesen castigados por parte de grupos gubernamentales
principalmente europeos en este caso.

Una economia con un coste de oportunidad del capital mas bajo [147] y una mejor rentabilidad del
proceso podria convertirlo en una opcion real y a valorar.



6 FUTUROS PROYECTOS

Tras este exhaustivo analisis en este trabajo de fin de grado y con las conclusiones y datos obtenidos, se procede
a proponer una serie de futuros proyectos para concluir;

Como se comento anteriormente, el H> que se expulsa como sobrante del proceso no tiene una utilidad
real. Tratar de comercializarlo como materia prima o utilidad, reservarlo para disminuir gastos
energéticos o utilizarlo para alimentar el horno serian buenas opciones.

Una proporcion optima que no afectase al proceso de gas de sintesis podria ser vendida para analizar si
es posible la rentabilidad econémica.

Un analisis sobre los picos de demanda y como acentuar o disminuir la produccion en funcion del
mercado podria aumentar beneficios.

Este trabajo de fin de grado no se ha enfocado especialmente en los catalizadores. Por tanto, un estudio
con diferentes tipos de catalizadores en cada uno de los reactores y observando como diferentes
combinaciones pueden generar mejores eficiencias serian de interés.

Durante todos los calculos se ha estimado un ratio de Hy/CO»=2 en el reactor de Fischer-Tropsch. Este
podria haber oscilado entre 1 y 3. Comprobaciones y experimentos con estos dos diferentes ratios,
replicando este procedimiento podria aumentar la productividad.

Comprobar aquella cantidad que una industria esta dispuesta a pagar con el objetivo de librarse de pagar
derechos de emisiones. De esta forma se obtendria la materia prima y obteniendo ingresos netos a su
vez.
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