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Resumen

Este Trabajo de Fin de Master surge de la creciente problematica que recogen los gases de efecto invernadero,
como son el didxido de carbono y el metano, que provocan el calentamiento global y la mayoria de los desastres
naturales que se observan hoy en dia. Estos provocan meses de sequias y, posteriormente, diluvios que
desembocan la inundacion de ciudades, asi como la dificultad de produccion de alimentos basicos para la
sustentacién de la poblacion actual.

Este trabajo busca estudiar una planta de reformado seco de metano, proceso que consume metano y didxido de
carbono para producir gas de sintesis, producto intermedio mas demandado en la industria. Para ello, se propone
la simulacion de una planta de produccion de gas de sintesis a partir de biogas, producto obtenido de la digestion
anaerobia de materia organica, con el reformado seco de metano y apoyado en el reformado con vapor de
monoxido de carbono. Entre las opciones que se baraja en este trabajo, la modelizacion realizada se apoya de
una tecnologia emergente como son los microrreactores monoliticos ceramicos y metalicos. Este tipo de
reactores permite realizar las reacciones convencionales en espacios mas reducidos, evitando tener que invertir
en equipos muy voluminosos y ahorrando costes de terreno.

De igual manera, se realiza el esquema de una planta integrada energéticamente para evitar el consumo de
corrientes auxiliares a partir de herramientas de simulacion como Aspen Plus® y se plantean diferentes
escenarios de temperatura de operacion y configuraciones para determinar aquel en el cual se obtiene una mejor
produccion, mediante el estudio del comportamiento de cada escenario.

El objetivo es realizar un analisis tecno-econémico completo de la planta, validando el método elegido mediante
datos experimentales y bibliograficos. Asi mismo, se pretende conocer la rentabilidad econémica de la misma y
su posible escalado para conseguir una produccion industrial teniendo en cuenta los diferentes escenarios
simulados y analizados, eligiendo para el escalado aquella configuracion que proporcione mayores beneficios
econdmicos y/o menores costes de equipos Yy servicios auxiliares.
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Abstract

This Master’s Final Project arises from the growing problem of greenhouse gases (GHG’s), such as carbon
dioxide and methane, which cause global warming and most of the natural disasters observed today, such as
months of drought and, subsequently, floods that cause the collapse of cities, as well as the difficulty of
producing basic foodstuffs for the sustenance of the current population.

This work aims to study a dry methane reforming plant, a mechanism that consumes methane and carbon dioxide
to produce syngas, the most demanded intermediate product in industry. To this end, we propose the simulation
of a plant to produce syngas from biogas, a product obtained from the anaerobic digestion of organic matter,
with dry reforming of methane and supported by steam reforming of carbon monoxide. Among the options
considered in this work, the modelling is based on the emerging technology of ceramic and metallic monolithic
microreactors. This type of reactor allows conventional reactions to be conducted in smaller spaces, avoiding
the need to invest in bulky equipment and saving land costs.

Similarly, an energy integrated plant scheme is designed to avoid the consumption of auxiliary currents using
simulation tools such as Aspen Plus® and different operating temperature scenarios and configurations are
proposed to determine the one in which the best production is obtained, by studying the behaviour of each
scenario.

The objective is to carry out a complete techno-economic analysis of the plant, validating the chosen method by
means of experimental and bibliographic data. The aim is also to determine the economic profitability of the
plant and its possible scaling to achieve industrial production, considering the different scenarios simulated and
analysed, choosing for scaling the configuration that provides the greatest economic benefits and/or the lowest
costs of auxiliary equipment and services.
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1 INTRODUCCION

climético. La mayoria de las emisiones de GEI se producen por el consumo de combustibles fésiles,

produciendo la acumulacion de CO; en la atmdsfera. Esta acumulacion produce el atrapamiento de las
radiaciones infrarrojas emitidas en la superficie del planeta, incrementando la temperatura del mismo
(Zandalinas et al., 2021). En la siguiente figura se presenta la diferencia entre la temperatura media del planeta
entre los afios 1880 — 2020 y la temperatura media que se registrd en cada afo:

Este trabajo surge de la problemética actual referida a los gases de efecto invernadero (GEI) y al cambio

GLOBAL AVERAGE SURFACE TEMPERATURE
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Figura 1. Gréfica representativa de la diferencia entre la temperatura media de cada afio y la temperatura media
del planeta.(Lindsey et al., 2023)

Observandose un incremento de la temperatura de manera exponencial con los afios excluyendo algunos afios
como 2009, en el cual se produjo una recesion econdémica de manera global. Se debe tener en cuenta que este
crecimiento depende directamente de la cantidad de diéxido de carbono y otros gases de efecto invernadero se
emiten a la atmosfera tal y como se representa en la Figura 2:
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Figura 2. Representacién de las emisiones de CO- procedentes de combustibles fosiles desde 1960 hasta 2021.
(Hausfather, 2021)

Por lo que se propone valorizar este gas de efecto invernadero para evitar sus emisiones a la atmosfera,
convirtiéndolo en materia prima Util para la industria, ayudando a crear una sociedad basada en la economia
circular, la reutilizacion y el reciclaje. A continuacion, se proponen métodos de valorizacion de CO,, entre ellos
destacan:

» Carbonatacion mineral: Se realiza en el curado de cemento, inyectdndose en el proceso de mezcla. Se
obtiene un cemento de mayor calidad comparado con el convencional, reduciendo el tiempo de curado.
Se obtiene un rendimiento de atrapamiento del 50-80% aunque se debe tener en cuenta que la inyeccion
de CO: liquido aumenta los costes de produccion.(Zhu, 2019)

» Copolimerizacion de CO,: Se evita la produccién de plasticos a partir de compuestos derivados del
petréleo. Se ha conseguido obtener policarbonato y glicol monoetilénico. Es un proceso catalitico con
una gran actividad y selectividad obteniendo gran pureza del producto y rendimiento del proceso, no es
necesario un proceso de separacion y purificacion de los productos. Sin embargo, aunque se utiliza CO»
para la formacién de polimeros, sigue siendo necesario la inclusion de compuestos petroquimicos, como
se muestra en la Figura 3, y los polimeros tardan afios en desintegrarse, es decir, el problema de
emisiones de gases de efecto invernadero pasa a ser un problema de acumulacion de residuos.(Zhu,
2019)

) With current technology
\ // (%4

F \ Polymer made of repeat units of
/ / O \\'\ petrochemical raw material
I/

([ @ ' -

// Econic alternating catalyst system
Allowing approximately 50% of conventional

@ / \. fossil fuel-based raw materials to be replaced
@ / )-\, with low cost CO,
N = C8C

Econic turnable catalyst system
Controlling the amount of CO, content -
Low cost CO, up to 50% - creates tailored end products

with added value

Petrochemical raw material Econic catalysts anc_i their uses are prote_cted by a gro.wi.ng
global patent portfolio. Technology exploited using existing

manufacturing assets

Figura 3. Sistemas de produccion de polimeros (Zhu, 2019)
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» Conversion electroquimica: Se convierte en productos como el gas de sintesis, metano, metanol o
dimetil éter, utilizando energias renovables. Sélo se ha llegado a obtener plantas piloto de este proceso
y se pueden llegar a obtener combustibles de alta calidad. (Zhu, 2019). Las conversiones obtenidas
dependen del tipo de electrodo utilizado, variando desde el 30% hasta conversiones del 96%. (Hussin
& Aroua, 2019). Se elegira el tipo de electrodo en funcion del producto buscado y algunos procesos
requieren de un catalizador. Puede incorporarse energias renovables y el proceso puede realizarse a
temperatura y presion atmosférica, pero en algunos casos requiere un voltaje alto para llevar a cabo la
reaccion y catalizadores de alto coste para soportar el voltaje.(Hussin & Aroua, 2019)

» Conversion catalitica: Es el mas usado actualmente para la produccion de productos intermedios como
metanol, metano y gas de sintesis. Se llega a producir mediante este proceso mas de 5 millones de litros
de metanol al afio. Actualmente se estudia la incorporacion al proceso de energias renovables para
reducir las emisiones. (Zhu, 2019)

A continuacion, se muestra una tabla resumen dénde se recogen los procesos mencionados anteriormente, con
sus ventajas e inconvenientes para compararlos entre si y, posteriormente, elegir el mecanismo mas interesante
desde el punto de vista ambiental y econémico:

Tabla 1. Ventajas e inconvenientes de los procesos de valorizacion de CO-. Elaboracidn propia.
Proceso Ventajas Inconvenientes

L Captura de manera permanente »
Carbonatacion mineral o Altos costes de produccion
Alto rendimiento

Sigue existiendo consumo de

Reduccion del consumo de . )
compuestos derivados del petréleo

Copolimerizacion de CO, compuestos petroquimicos

. Los polimeros tardan afios en
Gran pureza y rendimiento

descomponerse

Convierte GEI en productos

Incorporacion de energias

Conversion electroquimica
renovables

Sélo escala piloto
Combustibles de alta calidad

Muy usado actualmente
Conversion catalitica Incorporacion de energias Reacciones a altas temperaturas.
renovables

Teniendo en cuenta la tabla anterior, la conversion catalitica es la més interesante desde el punto de vista
industrial, dado que es el proceso mejor integrado y de mayores rendimientos tanto de consumo de CO, como
de produccion de productos intermedios.

Como se ha mencionado anteriormente, y sin olvidar el objetivo de una economia circular que permita el uso de
GEI como materias primas, la conversion catalitica permite que a partir de CO, y CH. se obtenga productos
intermedios como el gas de sintesis, por lo que se considera la opcion dptima para su valorizacion.

Este es un gas compuesto de monoxido de carbono e hidrégeno en su mayoria. Es el producto intermedio mas
demandado en la industria, siendo empleado para la elaboracion de amoniaco, parafinas, olefinas, alcoholes,
acidos organicos y cetonas, entre ellos (Cérdoba Rodriguez et al., 2022). Atendiendo a las vias de obtencién del
gas de sintesis a través del dioxido de carbono, la Figura 4 muestra los diferentes procesos de conversion
catalitica y no catalitica:
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En esta figura se menciona el proceso completo desde el tratamiento de biomasa, ya que es considerada la clave
de la descarbonizacion mundial, hasta su transformacion en productos valiosos para la industria. Se debe tener
en cuenta que la biomasa facilita la produccion de quimicos y combustibles de huella de carbono negativa.

(Bolivar Caballero et al., 2022)

La biomasa se refiere tipicamente a materiales biodegradables derivados de plantas, animales vy
microorganismos, como pueden ser los residuos de agricultura, de la explotacion forestal e incluso fracciones
organicas derivadas de residuos municipales. También es considerado biomasa los gases y liquidos producidos
de la descomposicién de los mismos, como es el biogas, por ello este trabajo se centra en la conversion de biogas
en productos con interés desde el punto de vista industrial. (Bolivar Caballero et al., 2022)

Los diferentes mecanismos estudiados actualmente para la conversion de biogas son los siguientes:

» Reformado seco (DR): Proceso endotérmico en el cual se consumen dos gases de efecto invernadero

(diéxido de carbono y metano) para producir gas de sintesis segun la siguiente reaccion:

CH4(g) + CO,(g) — 2H,(g) + 2C0(g)
Ecuacion 1. Reaccion de reformado seco de metano.

Es un proceso utilizado en su mayoria a escala de laboratorio debido a la problematica de la deposicion
de coque en la superficie del catalizador. En la formulacion del catalizador existe una tendencia
creciente en el uso de metales no nobles tales como Ni, Co, Cu 'y Fe, siendo soportados en alimina. El
catalizador mas usado es el Ni/Al,Os al tener una mayor actividad y menor coste, aunque tiende a una
mayor formacion de coque en la superficie ocasionando una rapida desactivacion del catalizador.
Actualmente se estd estudiando la formulacion de catalizadores con metales nobles y niquel,
aumentando la resistencia a la formacion de coque. (Bolivar Caballero et al., 2022)

Se opera a altas temperaturas (400-800°C) y bajas presiones. La tendencia actual es de trabajar a mas
de 700°C para favorecer que el ratio H»/CO sea mayor de 1y reducir la produccién de coque, ya que a
750°C no se produce la formacién de este. Se obtienen conversiones del 86-95% con catalizadores
bimetalicos formados en su mayoria por niquel y un metal noble para favorecer la conversion sin el
coste de un catalizador integramente formado por un metal noble. (Bolivar Caballero et al., 2022)
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» Oxidacién parcial (POX): Referido al proceso de reformado en presencia de oxigeno, usado en vapores
derivados de biomasa, gas natural e hidrocarburos a 650-850°C segun las siguientes ecuaciones:

X Z y
CxHy0,(8) + (5~ 5) 02(8) = FHz(8) +x CO(g)

Ecuacion 2. Reaccion de produccion de gas de sintesis a partir de gases de biomasa.

y z y
CxHy0,(8) + (x +7 = 5) 02(8) » ZH.0(8) +xC02(g)

Ecuacion 3. Reaccion de oxidacion completa de gases de biomasa.

Se obtienen rendimientos entre 50%-70% Yy se debe incluir la reaccion 3 para que el proceso sea
autotérmico. Se realiza en alimentaciones con una relacion vapor/carbono elevada para facilitar las
reacciones de reformado con vapor y de cambio agua-gas para aumentar el contenido en hidrégeno. No
es muy comun su realizacion a escala industrial debido a que es menos eficiente que el reformado de
vapor y requiere de mayores temperaturas, 1o que conlleva mayores costes econémicos. (Bolivar
Caballero et al., 2022)

> Oxidacion parcial catalitica (CPO) y reformado autotérmico (ATR): Idem a POX, pero en presencial
de un catalizador para obtener las mismas conversiones a una menor temperatura. Se suele utilizar en
conjunto con SR para proporcionar la energia suficiente al proceso. Se permite tener una gran
conversion sin la presencia de un quemador inicial, se mezclan oxigeno y el combustible sin producir
llama. Se realiza a 400-900°C en el caso de CPO y 400-700°C en el caso de ATR; mayoritariamente a
escala de laboratorio con catalizadores de rodio Rh(NOs)s y cerio Ce(NO3)s*6H,0 sobre monolitos con
forma espuma soportados en alimina. Se obtienen conversiones del 97% con respecto al CO-. (Bolivar
Caballero et al., 2022)

» Reformado con membranas (MR): Se realiza en reactores con membranas con Oxido de varios
compuestos, trabajando a temperatura superiores a 1000K con aporte de oxigeno para favorecer la
selectividad. Si existe un aporte de vapor en el proceso se puede reducir la temperatura hasta los 300K
y trabajar a bajas presiones (0,03-0,2 bar). (Bolivar Caballero et al., 2022)

La membrana catalitica consta de dos zonas: la zona de la carcasa con el catalizador (donde se da la
reaccion) y el permeado, donde se puede introducir gas de arrastre de manera opcional, que llevara el
producto deseado (Figura 5) (Bolivar Caballero et al., 2022):
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Figura 5. Disposicion del proceso MR. (Bolivar Caballero et al., 2022)

En la Figura 5 se observan dos configuraciones diferentes de un reactor de membrana tipo tubo-en-
tubo: la configuracion superior trata capas de membrana recubiertas en la superficie exterior del tubo
interior y la configuracién inferior capas de membrana recubiertas en la superficie interna del tubo
interior. (Bolivar Caballero et al., 2022)

Se obtiene una reaccion selectiva con una gran conversion, aunque este sistema esta en proceso de
desarrollo y se han realizado modelaciones del proceso para estudiar su viabilidad sobre todo para el
reformado de gas natural y la escalabilidad (Bolivar Caballero et al., 2022)

Reformado catalitico de vapor (CSR): Reacciona metano con vapor de agua para producir gas de
sintesis segun la siguiente reaccion:

CH,(g) + H,0(g) — CO(g) + 3H2(g)
Ecuacidn 4. Reaccion de reformado con vapor de metano.

CO(g) + H,0(g) — CO2(g) + H2(9)
Ecuacion 5. Reaccion de reformado con vapor de mondxido de carbono.

Es un proceso muy endotérmico y el realizado mayoritariamente a nivel mundial (el 50% del hidrogeno
producido). Se aporta el calor necesario al proceso a partir de gases de combustion y de la propia
combustion del gas natural. Se realiza en lechos fijos, tipo horno con 100 tubos de 10-14m de largo que
tiene pequefias areas donde se deposita el catalizador o en lecho fluidizado con pequefias particulas de
catalizador. Se obtienen rendimientos de 75% a 550-700°C, pero si se pierde calor en el proceso la
conversion puede bajar hasta el 50%. Existen problemas por la deposicion de coque en el catalizador,
desactivandolo. (Bolivar Caballero et al., 2022; Zhu, 2019)
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El catalizador trata de un monolito bimetalico tipo Rh-Ni/CeO.-Al;0s; 0 Ru-Ni/CeO,-Al20; con una
gran degradacién debido a las altas temperaturas y la presencia del vapor, produciendo su oxidacion.
(Bolivar Caballero et al., 2022)

Se debe tener en cuenta gue en la produccion de hidrogeno existe una gran cantidad de monoxido de carbono,
gue debe reformarse para ajustar la relacién H2/CO en funcién de las necesidades del uso del gas de sintesis.
Para ello se apoya en el reformado con vapor de mondxido de carbono, en el cual se utiliza vapor de agua para
transformar el monodxido de carbono en didxido de carbono e hidrégeno, tal y como se muestra en la siguiente
ecuacion:

CO(g) + H,0(g) — CO,(g) + Hy(9)
Ecuacion 6. Reaccion de reformado con vapor de mondxido de carbono.

Atendiendo a la informacidn anteriormente descrita, este TFM se ha centrado en la valorizacién de CO; a través
del reformado seco de metano, ya que podria ofrecer beneficios a través de la transformacién de dos gases de
efecto invernadero en gas de sintesis. Como se comentara en el apartado 3, Estado del Arte, el andlisis econdmico
realizado es muy reducido, por lo que este trabajo se centra en cuantificar las ganancias realizando un analisis
tecno-econémico completo del proceso.






2 ALCANCE Y OBJETIVOS

2021 en el cual se realiza el estudio de microrreactores cerdmicos y metalicos respectivamente para su uso

en reformado seco. Estos Gltimos han sido producidos a partir de impresion 3D y ambos han sido
Unicamente estudiados a escala laboratorio, por lo que se propone su utilizacién a escala industrial, apoyado de
otros procesos para ayudar a su rentabilidad econdmica y perfeccionamiento del producto final.

Este trabajo surge a partir de dos antecedentes: Cérdoba Rodriguez et al., 2022 y Navarro Puyuelo et al.,

Teniendo en cuenta la introduccién planteada en el Capitulo 1 y lo comentado en este apartado, el objetivo
principal de este trabajo es estudiar y comprobar que la valorizacion del biogés, a través de una planta de
reformado seco de metano para la obtencidn de gas de sintesis, no ofrece solo beneficios medioambientales, sino
que puede ser rentable econémicamente. Para poder llevar a cabo este objetivo, se plantean los siguientes
objetivos especificos:

» Estudio bibliogréafico sobre el estado del arte del reformado seco de metano que permita identificar y
fijar las condiciones de operacion y los datos de partida del proceso y seleccionar los posibles escenarios
del reformado seco como proceso de valorizacién del COs.

» Desarrollo de un modelo de simulacion a través de una herramienta por ordenador que permita evaluar
y validar el comportamiento del proceso con diferentes microrreactores, los cuales han sido estudiados
y probados experimentalmente.

» Validacion del modelo a partir de los resultados experimentales de conversion y selectividad obtenidos
en los estudios anteriores para comprobar que el modelo es representativo de lo producido en el
laboratorio.

» A través de los resultados de la simulacién, desarrollar un procedimiento técnico-econémico que
permita evaluar los diferentes escenarios y comprobar su viabilidad a una mayor escala. Para ello, los
parametros de estudio que se han considerado son: Integracion energética de la planta para reducir el
coste de corrientes auxiliares, calculando asi la demanda energética (tanto térmica como eléctrica), y
analisis econémico de los diferentes escenarios propuestos para determinar cual es mas favorable desde
el punto de vista econémico y producir su escalado hasta la escala industrial, obteniendo los costes y
beneficios reales de una planta de reformado seco de metano.

A partir de este estudio se obtendra, a parte de la demanda energética, el VAN (Valor Actual Neto — se
obtiene el beneficio en unidades monetarias), TIR (Tasa Interna de Retorno — permite conocer la tasa
de beneficio o pérdida de la inversion realizada en la planta de manera relativa, en porcentaje), Payback
(el tiempo necesario para recuperar la inversion realizada y obtener beneficios reales), asi como los
beneficios obtenidos de la venta de gas de sintesis expresados en $/tn de gas de sintesis.






3 ESTADO DEL ARTE

3.1 Introduccién

El reformado seco de metano se ha convertido en los ltimos afios en un tema relevante a nivel académico, lo
cual se ve reflejado en las publicaciones realizadas en los Gltimos afios sobre reformado seco (Figura 6)(Schwab
et al., 2015; Web of Science, 2023). Esto es debido a que en los Ultimos afios se ha producido un rapido
agotamiento de los recursos fdsiles y una mayor restriccion en las normativas medioambientales sobre el control
de las emisiones producidas por el crecimiento exponencial de la poblacion y por la industrializacion (Gao et
al., 2018; Abdulrasheed et al., 2019).

suone)

Publications - Citations

Figura 6. Gréfica de la evolucion de las publicaciones sobre reformado seco hasta 2023.(Web of Science,
2023)

Se debe tener en cuenta que el afio 2023 no esta finalizado, por lo que se puede llegar a la conclusién de que el
interés por el reformado seco en los Gltimos afios es de manera exponencial. Este interés recae en el consumo de
dos GEI (Ecuacion 1) en un Unico proceso para la obtencion de un producto intermedio como se mencioné en
la introduccion, aunque también puede usarse como fuente de combustible (Abdulrasheed et al., 2019). Este
proceso permite la utilizacion de biogas como materia prima, producido por la biomasa mayoritariamente, por
lo que no depende de los combustibles fosiles (Gao et al., 2018) y tiene un precio muy reducido, de 4,4USD/GJ
(Lavoie, 2014).

Aungue es un proceso muy beneficioso desde el punto de vista medioambiental se debe tener en cuenta que es
un proceso altamente endotérmico (AH=247 kJ/mol) por lo que requiere de unas temperaturas de operacion de
entre 900 y 1273 K para conseguir unas conversiones aceptables y obtener un proceso rentable desde el punto
de vista econdmico. (Aramouni et al., 2018) .

La relacion de produccion segun estequiometria se espera de 1:1 aunque se puede obtener una mayor relacion
segun la eleccidn de los catalizadores, en funcion de las reacciones secundarias producidas e incluso aportando
vapor de agua al proceso para producir un reformado con vapor (Abdulrasheed et al., 2019).
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3.2 Desarrollo de los catalizadores

Para comprender el funcionamiento del catalizador se debe conocer el mecanismo de la reaccion. Este
mecanismo varia en funcion de la composicién y propiedades del catalizador, pero la mayoria de ellos siguen
una via bifuncional: tanto el metano como el diéxido de carbono se activan en dos sitios diferentes y la
reaccion y productos intermedios tienen lugar en la interfase metal-soporte. Generalmente el mecanismo puede
describirse en cuatro fases, tal y como se refleja en la

Figura 7 (le Saché & Reina, 2022):

(a) H, (b) | () (d) H, /CO
CH A Co, © N\
4\?\.\- H g, ( ° CO« cwON
£ \? \OH O OH
- e - | |
Support Support Support Support

Figura 7. Etapas de la reaccion de reformado seco de metano. a) Adsorcién de CHa4 y desorcion rapida de H..
b) Adsorcién de CO; en la interfase metal-soporte y rapida desorcion de CO. c) Formacion de hidroxilos
superficiales a partir del desbordamiento de hidrégeno y oxigeno. d) Los hidroxilos superficiales y especies de
oxigeno oxidan las especies CHx formando CHxO y formacion de CO y H.. (le Saché & Reina, 2022)

a) La primera fase es la adsorcion de metano, que se produce de forma disociativa en la superficie del
metal. Este paso suele ser el que limita la velocidad debido a que la disociacion del enlace CHs-H(g)
tiene una energia de 439,3 kJ/mol. ElI metano se disocia paso a paso, eliminando poco a poco el
hidrégeno. (le Saché & Reina, 2022)

b) A continuacién, se produce la adsorcion de CO, que puede ser en el soporte, en la superficie del metal
y en la interfase metal-soporte, aunque en la mayoria de los casos este se adsorbe en el soporte o0 en la
interfase con el metal. EI CO; puede disociarse directamente en CO y oxigeno adsorbido o formar
precursores de carbonatos. La formacion de carbonatos se ve favorecida a pH altos y pueden formarse
carbonatos monodentados, bidentados, puenteados o carboxilatos. (le Saché & Reina, 2022)

c) Laactivacion de CO; se ve favorecida por el hidrégeno adsorbido que forma carbonilos a través de un
proceso de activacion y disociacion de CO; asistido por H. Pueden producirse numerosas reacciones
entre todas las especies adsorbidas. El hidrégeno adsorbido puede pasar al soporte y reaccionar con las
especies de oxigeno adsorbidas formando grupos hidroxilo, mientras que el oxigeno adsorbido puede
migrar a la superficie del metal y oxidar fragmentos de CHy formando especies de CHO. La presencia
de agua en la superficie puede favorecer también la formacion de especies CHxO. (le Saché & Reina,
2022)

d) Por Gltimo la especie CH,O se disocia para formar CO y H., es un proceso rapido. (le Saché & Reina,
2022)

Dependiendo del tipo de catalizador la reaccion puede variar los carbonatos intermedios formados, ya que no
existe un mecanismo de reaccion determinado para DRM vy, por lo tanto, obtener una relacién H./CO diferente
de la esperada estequiométricamente (le Saché & Reina, 2022).
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3.21 Tipos de catalizadores y soportes

De acuerdo con las publicaciones que desarrollan catalizadores para el proceso del reformado seco, la mayoria
se centran en el uso de catalizadores metélicos. En ese sentido, el catalizador con base niquel es el mas
estudiado por su a su bajo coste, aunque estos presentan una gran produccion de coque (17,2 MQcoque/Qeat h) Y
una baja conversion de los reactivos, 62 y 68,4% para el metano y el didxido de carbono respectivamente.
(Abdulrasheed et al., 2019; Gao et al., 2018; Schwab et al., 2015)

Un aspecto a tener en cuenta en los catalizadores de Ni es la basicidad o acidez del catalizador ya que es
decisivo en su rendimiento. Esto es aportado por el soporte del catalizador. La acidez del catalizador dificulta la
quimisorcion del CO por la acumulacion de carbono deshidrogenado en la superficie desactivando
prematuramente el catalizador. Sin embargo, la basicidad mejora la adsorcion del CO,, la gasificacion del
carbono depositado y reduce la energia de activacion de la reaccion. (Abdulrasheed et al., 2019).

De igual manera el catalizador no puede ser excesivamente basico ya que se produce la reaccion de
desplazamiento del gas de agua (RWGS — Reverse Water Gas Shift Reaction) formandose 6xidos metalicos y
desactivando el catalizador. En los Gltimos estudios se ha descubierto que una distribucién homogénea y
moderada de puntos basicos y &cidos en el catalizador produce una sintesis con menos reacciones secundarias y
una gran estabilidad del catalizador (Abdulrasheed et al., 2019).

En los Ultimos afios se esta estudiando los metales nobles para su uso de catalizadores, entre ellos destacan:
platino, paladio, rodio, iridio y rutenio. Estos metales presentan una gran actividad y resistencia frente a la
deposicién de cogue, uno de los mayores problemas de desactivacion que se desarrolla. Sin embargo, su uso
supone un gran coste econdmico, por lo que se han desarrollado catalizadores de niquel con inclusion de metales
nobles. Al producir esta inclusion se observa como la produccion de coque es practicamente nula y una mayor
conversion de los reactivos, llegando a ser del 80% aproximadamente.(Gao et al., 2018).

Los soportes de los catalizadores son criticos en el proceso, dado que proporcionan una gran superficie de
dispersion del metal activo (Gao et al., 2018). Los méas usados son aquellos con un caracter ligeramente acidos
como la alimina (Al.Os) o con caracter ligeramente basicos como el diéxido de cerio (CeO) o el 6xido de
lantano (La.0s). Se tratan de soportes metalicos con una gran interaccion con el catalizador, lo que provoca una
dispersion y ayuda a obtener un tamafio uniforme en el proceso de reaccion, por lo que sera mayor la temperatura
necesaria para que el metal se aglomere (inhibicion por aglomeracion a altas temperaturas) (Abdulrasheed et al.,
2019).

En la Tabla 2 se describen las diferentes configuraciones de catalizador y sus caracteristicas. Para la simulacién
de la planta se ha elegido un catalizador de Rh/Al;Os, ya que fue el elegido en los estudios previos a este trabajo,
pero no se descarta el uso de otros catalizadores que combinen metal noble y no-noble para reducir su coste
econoémico.



14 Estado del arte
Tabla 2. Soportes y catalizadores méas usados en DR (Aramouni et al., 2018).
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3.2.2 Desactivacion y regeneracion de los catalizadores

Para garantizar la robustez del proceso y su duracion en el tiempo a escala industrial es necesario analizar la
desactivacion y regeneracion de los catalizadores.

Debido a las altas temperaturas de operacién y a la presencia de carbono, aunque el catalizador tenga una gran
actividad, es inevitable la produccion y deposicion de coque (Figura 8) lo cual causa la desactivacion del
catalizador. Este fendmeno se ve incrementado cuanto menor es la relacion de H/C de la corriente de
alimentacion, es decir, la relacion entre el metano y el diéxido de carbono respectivamente. De igual manera son
cruciales el tipo de catalizador y las condiciones de operacion del reactor, que determinan la estructura del coque
formado en el catalizador. (Abdulrasheed et al., 2019)
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Figura 8. Formacion de coque en la superficie del (Abdulrasheed et al., 2019).

Otro motivo para la desactivacién de catalizador es por la sinterizacién del metal, producido por la expansién
del soporte metalico, reduciendo el area de la fase activa o por el colapso de los poros de la fase metalica,
produciéndose una aglomeracion. Esto se produce a altas temperaturas, superiores a 700°C, y en presencia de
humedad generada normalmente por RWSG (Abdulrasheed et al., 2019). Se debe tener en cuenta que ambos
mecanismos se pueden producir de manera simultanea.

Por Gltimo, también puede producirse la desactivacion del catalizador por envenenamiento del catalizador en
presencia de azufre, sobre todo en catalizadores de niquel, e impurezas del biogas, dado que pueden contener
siloxanos y a altas temperaturas y en presencia de oxigeno pueden producir SiO- que se aglomera en el reactor.
(le Saché & Reina, 2022)

Para evitar la desactivacion de los catalizadores se propone pretratar la corriente de biogas entrante al reactor
para evitar el envenenamiento por la presencia de azufre e incluir vapor de agua para retirar el coque formado
en el catalizador. (le Saché & Reina, 2022)
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3.3 Escalado del proceso y configuraciones

Aungue el reformado en seco es un proceso prometedor desde el punto de vista medioambiental, actualmente
esta técnica de valorizacién de CO; se encuentra entre un escala laboratorio, correspondido con el nivel de
madurez de la tecnologia (TRL — Technology Readiness Level) 1-3, y planta piloto con un TRL de 4-6, es decir,
el nivel maximo realizado es la validacion del sistema en un entorno relevante (le Saché & Reina, 2022). Esto
es debido al alto caracter endotérmico (demanda energética elevada) y a la desactivacion acelerada del
catalizador por la deposicion de coque o, en el caso de los metales nobles, al gran coste de operacion relacionado
(Aramouni et al., 2018). De cara a evitar 0 minimizar estos inconvenientes que ralentizan el paso a escala
industrial, existen muchas tecnologias emergentes en el proceso de reformado seco:

> DR asistido por plasma: La catalisis por plasma trata de la aplicacion de una fuente de plasma para
facilitar las reacciones quimicas. Se puede utilizar el plasma Unicamente para iniciar la reaccion o en
conjunto con un catalizador para una reaccion determinada. En presencia de este plasma se generan
especies excitadas, entre ellas iones, radicales, atomos, moléculas y electrones libres, y no existe un
equilibrio de las mismas. Esta tecnologia es interesante desde el punto de vista de industrial, ya que
permite activar el CO, y CH. a presion y temperatura ambiente, a partir del plasma no térmico (NTP —
Non-Thermal Plasma). Esto resulta en una mayor eficiencia y selectividad que el sistema convencional,
gracias a la sinergia entre plasma y catalizador, aungue se debe tener en cuenta que en el proceso se
alteran las propiedades del plasma, aumentando el campo eléctrico y provocando una descarga méas
fuerte que en los reactores de lecho fijo. (le Saché & Reina, 2022)

> Fotocatalisis: Alternativa para reducir la temperatura de la reaccién de DRM. Utiliza la energia de un
foton para producir la reaccion a bajas temperaturas consiguiendo buenos rendimientos a 500°C, por lo
que se compensa la energia libre de Gibbs del sistema de reaccion. La eficiencia dependera de la
capacidad del semiconductor de absorber la luz visible e infrarroja y de la habilidad de suprimir la
combinacion réapida de electrones y huecos fotogenerados. Se debe tener en cuenta que la estructura de
bandas del semiconductor debe coincidir con los potenciales redox de reaccion, por lo que se suele
utilizar como catalizador CeO; modificado con Si y soportado en Pt aunque la conversién obtenida es
del 20%. (le Saché & Reina, 2022)

» Reactor solar termoquimico: La catalisis térmica es el proceso méas estudiado para DRM, aunque las
altas temperaturas requieren de la utilizacion de combustibles fosiles para dar el calor necesario a la
reaccion. Si se utiliza calor procedente de la radiacion solar se pueden reducir las emisiones de CO- del
proceso hasta en un 21%, aparte de que el DRM puede utilizarse como un mecanismo de
almacenamiento de energia a partir de la conversion de la energia solar. Es un proceso que se ha
estudiado durante mas de 30 afios y existen configuraciones para la utilizacion de la energia solar
concentrada (Figura 9)(le Saché & Reina, 2022)

Insulation

Concentrated —\7"— Gas inlet
Quartg = | = = Gas outlet

solar radiation alf—

wingow

Figura 9. Esquema del reactor-receptor volumétrico de irradiacion directa. (le Saché & Reina, 2022).
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» Calentamiento por induccion magnética: En DRM es muy importante una buena transferencia de calor
para evitar grandes gradientes de temperatura y evitar la desactivacién del catalizador, por lo que se
propone calentamiento por induccién para aportar energia al sistema. Esto implica el calentamiento de
materiales conductores eléctricos o materiales magnéticos sin contacto directo, sino generando el calor
en el material de interés reduciendo las pérdidas de calor y la energia consumida. Se aplica un campo
magnético oscilante, produciendo calor mediante dos fenémenos: corrientes de Foucault e histéresis
magnética. Las corrientes de Foucault provocan calor por efecto Joule, mientras que el calentamiento
por histéresis se produce cuando el material ferromagnético atraviesa el bucle de histéresis magnética.
(le Saché & Reina, 2022).

Se ha estudiado el uso de catalizadores basados en aleaciones de cobalto, como por ejemplo Co-Ni con
un soporte de MgAl-O4 que consiguen llegar a temperaturas superiores a los 780°C Unicamente con el
oscilamiento del campo magnético. (le Saché & Reina, 2022)

» DRM asistido por microondas: Similar al calentamiento por induccion, se produce el calentamiento por
microondas sin contacto directo, obteniéndose una gran transmision de energia y una gran eficiencia
comparado con el sistema convencional de calentamiento. Las ondas electromagnéticas interaccionan
con los componentes a calentar, que pueden absorber la energia microondas en el catalizador.
Igualmente estas microondas tienen un efecto en el reactivo gaseoso, permitiendo reducir la energia de
activacion y operar a una temperatura y presiones menores (le Saché & Reina, 2022)

Este tipo de configuracion tiene el inconveniente de que algunas regiones del catalizador pueden
absorber una mayor cantidad de irradiacién microondas obteniéndose puntos calientes o incluso en la
formacion de microplasma en el reactor aunque se ha observado que tiene un mayor rendimiento que
el sistema convencional . (le Saché & Reina, 2022)

» Reactor de columna burbujeante de metal fundido: Son usados normalmente en la pirdlisis de metano,
permitiendo producir hidrégeno a partir de subproductos de dxidos carbonosos y produciendo carbono
solido. En este tipo de configuracion, aunque se opera a temperaturas superiores a los 1000°C, se evita
el envenenamiento del catalizador por la presencia del carbén solido, debido a que al tener una densidad
menor que el metal fundido flota y puede ser separado en operacion continua. Se estudia su aplicacién
en DRM con el mismo concepto, afiadiendo una capa de sal fundida (Figura 10). Se opera con dos
capas, segregadas por la diferencia de densidad y por su inmiscibilidad. Los gases son introducidos por
la parte inferior del reactor, distribuido de manera que produzca pequefias burbujas y se obtenga un
mejor contacto entre la fase gaseosa y las diferentes fases liquidas del reactor, obteniéndose una
selectividad del 44% hacia el metano y una conversion del 81% del dioxido de carbono introducido. (le
Saché & Reina, 2022)

Se debe tener en cuenta que la temperatura de operacion sigue siendo muy elevada y que se produce
una gran oxidacion de los materiales en presencia de agua. (le Saché & Reina, 2022)

H, CO

K,COy+2C;,y— 2K, + 3CO
Molten salt L 23T (s) () (g)

2K(g) + 2C0y5) — KyCO35) + CO
Liquid alloy r CHyq)— Cigy+ 2Hy

N S
1_ CH4 C02

Figura 10. Esquema de un reactor de columna burbujeante con capa de metal fundido comprimido y otra capa
de K>COs. (le Saché & Reina, 2022).
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» DRM electroquimico: Se basa en realizar DRM en una celda electrolitica, usando los conceptos de la

electrélisis a CO, y SOFC (Solid Oxide Fuell Cell — Pila de combustible de 6xido sélido) con unas
condiciones de operacion de 800°C y un potencial de 1,6V. En la electrélisis al dioxido de carbono se
produce en el catodo la separacion de la molécula en monéxido de carbono y O, el ion generado viaja
por el electrolito hasta el anodo para forma oxigeno diatdmico. Para ajustar este proceso a DRM, se
introduce en el anodo el metano, que reaccionara con el ion generado O% para formar hidrégeno y
mondxido de carbono. Se obtienen rendimientos de casi el 100% a 800°C y se obtiene una resistencia a
la generacion de coque con un voltaje inferior al 0,9V, pero el anodo se descompone rapidamente (le
Saché & Reina, 2022)

Reactor de membrana: permite combinar reaccién y separacién en la misma unidad, produciendo una
intensificacion del proceso. También ayuda a la selectividad y conversion de la reaccion, se produce un
desplazamiento del equilibrio al no existir los productos en la zona de reaccion. Algunas de las
membranas mas utilizadas son de: oxigeno (MIEC — Miexed oxygen lon and Electronic Conducting,
estructura de tipo perovskita ABOss) en las cuales se obtiene una pureza del oxigeno permeado cercana
al 100% favoreciendo la selectividad hacia el CO y un control de la temperatura; diéxido de carbono
(MOCC — Mixed Oxide ion and Carbonate ion Conductive, composites carbonosos) en las cuales se
consigue una distribucién homogénea del reactivo y una conversion del 88% del CO; o hidrégeno
permeable (MPEC — Mixed Proton and Electron Conducting ceramic, SrCeOs, BaCeO:s) en las cuales
se obtiene una temperatura de operacion de 550°C y un producto méas puro o control de la pureza
deseada. (le Saché & Reina, 2022)

Microrreactores: Surgen de la necesidad de utilizar los recursos energéticos de manera mas eficiente y
de reducir el impacto ambiental de la industria. Esta configuracion permite realizar las mismas
actividades industriales en un espacio mas reducido de manera menos costosa y siendo capaz de
adaptarse a cualquier escala. Son una adaptacion de los reactores convencionales. Es un término que se
propuso por primera vez en Alemania en 1995. Se define como un sistema de reaccion miniaturizado y
fabricados por métodos de microtecnologia. Esto permite realizar canales en el interior de los mismos
que ayudan a obtener un mayor contacto entre reactivo y catalizador. (Cérdoba Rodriguez et al., 2022).
Estos reactores trabajan en las mismas condiciones de operacion que el proceso industrial pero al estar
miniaturizados se necesita una menor cantidad de energia para obtener la temperatura deseada y se
obtienen mayores rendimientos al existir un mayor contacto entre reactivo y catalizador.

A continuacién, se muestra una tabla con las ventajas e inconvenientes de cada una de las tecnologias descritas
para posteriormente justificar la eleccion de la tecnologia a simular y evaluar:
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Tabla 3. Ventajas e inconvenientes de las configuraciones de DR. Elaboracion propia.

Tecnologia

DR asistido por plasma

Fotocatalisis

Reactor solar
termoquimico

Calentamiento por
induccién magnética

DRM asistido por
microondas

Reactor de columna
burbujeante de metal
fundido

DRM electroquimico

Reactor de membrana

Microrreactores

Ventajas

Menor temperatura de operacion, mayor
eficiencia y selectividad.

Reduccion de la temperatura de operacion

Reduccion de las emisiones de CO, y
tecnologia muy estudiada

Menor desactivacion de los catalizadores al
aportar calor por induccién magnética

Menor desactivacion de los catalizadores al
aportar calor por microondas, mayores
rendimientos

No hay desactivacion por generacion de
cogue, mayor contacto entre reactivo y
catalizador

Resistencia a la generacion de coque

Combinacidn de reaccion y separacion,
diferentes configuraciones en funcion de las
necesidades del producto

Mayor contacto entre reactivos y catalizador,
menor utilizacién de recursos para el mismo
proceso, facilmente escalable.

Inconvenientes

Mayor produccion de electrones con
una temperatura mayor a la media
(puntos calientes)

Baja conversion

Requiere de la utilizacion de
combustibles fosiles

Materiales ferromagnéticos y
generacion de un campo magnético,
consumo de energia eléctrica

Generacidn de puntos frios y calientes,
no hay homogeneidad en la
temperatura

Gran temperatura de operacion, baja
selectividad y oxidacion de los
materiales

Descomposicion rapida del &nodo,
coste de energia eléctrica.

Muy costoso, necesidad de reactivos
puros y sensible al deterioro

Altas temperaturas de operacién y
requiere de tecnologias de alta
precision

Esta Gltima configuracion ha sido la elegida, basandonos en estudios previos (Cérdoba Rodriguez et al., 2022;
Navarro Puyuelo et al., 2021), ademas de la posibilidad de escalarse de manera mas facil que las deméas
tecnologias, la poca utilizacion de recursos para la fabricacion del reactor y la posibilidad de trabajar en las
condiciones usuales de operacion.

De igual manera, se estudia la simulacidn de estos reactores para el reformado seco de metano. La temperatura
de operacidn oscilara entre 700°C y 900°C, ya que se trata de una reaccion altamente endotérmica, tal y como se
ha expresado en la introduccion. El catalizador esta formado de rodio con soporte de alimina, debido a los
estudios previos que han estudiado este tipo de configuracion (Cérdoba Rodriguez et al., 2022; Navarro Puyuelo

etal., 2021).



4 MATERIALES Y METODOS

n este apartado se describe el proceso de seleccion de la instalacion tedrica, procedimiento de simulacién
de la instalacion en el software Aspen Plus y, por Gltimo, la evaluacion econémica de las diferentes
alternativas analizadas.

4.1 Esquema simplificado de la instalacion

Como se ha explicado anteriormente, uno de los objetivos de este TFM es analizar la viabilidad del reformado
seco desde un punto de vista técnico-econdémico. Para ello, se ha desarrollado un modelo de simulacion mediante
el programa Aspen Plus V8.8 que permite desarrollar el proceso al completo, adjuntando todos los equipos y
corrientes que participan en el sistema y obteniendo informacion sobre su balance de materia y energia, ademas
de la demanda térmica y eléctrica para su posterior integracion y anlisis tecno-econémico. En este sentido, se
ha decidido simular una instalacion a nivel laboratorio de reformado seco de una corriente de 6,678 Nm®h de
biogas como reactivo, cuya composicion en fraccién molar es: 0,597 CH4, 0,4006 CO,, 0,002 N2 y 0,0004 O,
basada en el articulo “Hydrogen production from biogas: Process optimization using Aspen Plus® ”(Phan et al.,
2022), ya que se trata de la composicién mas usual del biogas y la cantidad es la utilizada en las experiencias de
referencia para la simulacion (Cérdoba Rodriguez et al., 2022; Navarro Puyuelo et al., 2021). El esquema bésico
de la instalacién se muestra en la siguiente figura, el cual ha sido la base para todos los escenarios estudiados
que se estudiaran posteriormente:

Biogds LTS-WGS
DRM HTS-WGS
Agua g z

HPS Psa Condensador

Tail gas
i Agua Residual
Aire

Figura 11. Diagrama de flujo esquematizado de la instalacion de reformado combinado de metano.
Elaboracion propia.

El biogés y el agua deben comprimirse hasta 16 bar y calentarse inicialmente hasta la temperatura de operacion
del reactor de reformado seco de metano, esta variara en funcién del escenario analizado. Se introducen en el
reactor de reformado seco de metano (DRM), posteriormente se enfria la corriente de salida hasta 350°C para
producir una primer reformado con vapor (HTS-WGS) y finalmente se vuelve a enfriar hasta 210°C para
producir un segundo reformado con vapor a una menor temperatura (LTS-WGS).

En la instalacion se ha incluido una seccion de reformado con vapor a alta temperatura (HTS-WGS) y a baja
temperatura (LTS-WGS) para aumentar el rendimiento de produccion de hidrégeno, asi como la generacion de
vapor a alta presion para su venta, aumentando la rentabilidad. La corriente procedente de LTS-WGS se enfria
a 38°C para eliminar el vapor de agua que no ha reaccionado. Esta agua condensada se utilizara para enfriar las
corrientes que van hacia los reactores de reformado con vapor y para precalentar los reactivos que entran al
reactor de reformado seco.

20
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El gas sin vapor de agua que se obtiene en el condensador se debe llevar a adsorcion por cambio de presion
(PSA) para obtener hidrogeno puro. El gas restante se compone en su mayoria de metano y didxido de carbono,
por lo que se mezcla con aire y se precalienta en contacto con la corriente saliente del reactor de reformado seco
para combustionarlo. El gas obtenido se encuentra a una temperatura muy elevada (1612°C) por lo que se utiliza
para calentar los reactivos del reactor de reformado seco y para la produccion de vapor a alta presion.

4.2 Alternativas analizadas

Se han analizado seis escenarios diferentes (Tabla 4. Escenarios analizados. Elaboracion propia.) en funcién de
la bibliografia consultada para determinar cual de ellos es mas rentable econdmicamente y las diferentes
necesidades térmicas y eléctricas, asi como la generacion de vapor de alta presion e hidrégeno. Posteriormente,
se busca producir su escalado a nivel industrial y obtener datos estimados de una planta real de reformado seco
de metano.

Estos escenarios estan referidos a la temperatura de operacion y tipo de reactor. Teniendo en cuenta que se trata
de una reaccion endotérmica, la temperatura de operacion debe ser elevada y se ha estudiado el rango de 700 a
900°C, con un intervalo de 100°C.

De igual manera, los reactores elegidos han sido microrreactores monoliticos con 0,14g de catalizador de
Rh/Al,O3 de aluminio y de ceramica, teniendo en cuenta los datos experimentales en (Cérdoba Rodriguez et al.,
2022) para el microrreactor ceramico y (Navarro Puyuelo et al., 2021) para el reactor metalico, validando
posteriormente los datos experimentales con los obtenidos en Aspen Plus®.

Tabla 4. Escenarios analizados. Elaboracion propia.

Escenario 1 2 3 4 5 6
Reactor Ceramico Ceramico Ceramico Metalico Metalico Metélico
Temperatura (°C) 700 800 900 700 800 900

4.3 Proceso de simulacion

A la hora de desarrollar un modelo de simulacion con el software Aspen Plus, el primer paso es completar el
apartado de propiedades, siendo el método termodinamico uno de los aspectos claves. Como se trata de un
proceso de simulacion de gases a altas temperaturas y presiones, el asistente de métodos de Aspen Plus®
aconseja el método de PSRK (Predictive Soave-Redlick-Kwong/Soave-Redlick-Kwong predictivo).

Una vez elegido el método se introducen las diferentes especies que van a intervenir en el proceso que, en este
caso, son: metano, diéxido de carbono, agua, nitrégeno, mondxido de carbono, hidrégeno y oxigeno. Tras
completar los compuestos se completa y especifican los datos de partida de las diferentes corrientes de entrada
y equipos principales que participan del proceso. El proceso se divide en cuatro secciones fundamentales
reflejadas en la Figura 12:

» Compresion con refrigeracion intermedia de biogas: La corriente de biogas (BIOGAS) debe
comprimirse a una presion de 16 bar a través de un tren de compresion, el cual se compone de 4
compresores con refrigeracion intermedia (C1, C2, C3, C4 e INTC1, INTC2, INTC3) utilizando
intercambiadores de calor tipo HeatX, no permitiendo que el gas supere los 80°C en ningun caso. Para
la refrigeracion se ha utilizado agua de refrigeracion a 25°C, que retorna a 40°C. Asi mismo, se ha fijado
una relacion de compresion de 4 y se ha utilizado una eficiencia isentrépica de 0,75 (Tabla 5).
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Tabla 5. Equipos y condiciones de operacion de la seccidén de compresién de biogas. (Phan et al., 2022)

Equipo

C1

Cc2

C3

C4

INTC1

INTC2

INTC3

Tipo de bloque

Compressor/turbine

Compressor/turbine

Compressor/turbine

Compressor/turbine

HeatX

HeatX

HeatX

Descripcion

Compresor

Compresor

Compresor

Compresor

Intercambiador de calor de carcasas y

tubos

Intercambiador de calor de carcasas y

tubos

Intercambiador de calor de carcasas y

tubos

Condiciones de operacién

Presién de descarga: 4 bar

Eficiencia isentropica: 0,75

Presion de descarga: 8 bar

Eficiencia isentropica: 0,75

Presion de descarga: 12 bar

Eficiencia isentropica: 0,75

Presion de descarga: 16 bar

Eficiencia isentropica: 0,75

Temperatura de salida de la corriente
caliente: 80°C

Temperatura de salida de la corriente
caliente: 80°C

Temperatura de salida de la corriente
caliente: 80°C

» Compresion de agua: Se produce la compresion de la corriente de agua (WATER) destinada al
reformado con vapor CO hasta la presion de 16 bar. Se debe tener en cuenta que no se afiade
refrigeracion intermedia, ya que el aumento de temperatura es minimo entre bombas. Se han utilizado
4 bombas (P1, P2, P3, P4) con una relacién de compresion de 4 y una eficiencia de 0,75 (Tabla 6).

Tabla 6. Equipos y condiciones de operacion de la seccion de compresion de agua. (Phan et al., 2022)

Equipo Tipo de blogque

P1

P2

P3

P4

Descripcion  Condiciones de operacién

Presién de descarga: 4 bar

Bomba

Eficiencia: 0,75

Presion de descarga: 8 bar

Bomba

Eficiencia: 0,75

Presion de descarga: 12 bar

Bomba

Eficiencia: 0,75

Presion de descarga: 16 bar

Bomba

22

Eficiencia: 0,75
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Figura 12. Simulacion en Aspen Plus®. Elaboracién propia.
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Una vez comprimidas ambas corrientes (STEAM1 y STEAM?2) se mezclan (MIX) y se llevan a la siguiente
seccion:

»  Produccién de hidrdgeno: Antes de llevar la corriente de reactivos al reactor de reformado seco se debe
precalentar hasta una temperatura de operacién comprendida entre los 700 y 900°C, en funcion del
escenario analizado. Para ello, la corriente MIX sufre un primer calentamiento con la corriente de agua
procedente del condensador (INT1), precalentada entre LTS-WGS y HTS-WGS a través del
intercambiador INT1 (tipo HeatX). Seguidamente, pasa a un segundo calentamiento con la corriente
gaseosa (COM-P) procedente del quemador (INT2). Una vez calentada la corriente se introduce en el
reactor de reformado seco (REF). De acuerdo con los diferentes tipos de reactores disponibles en el
simulador, se ha seleccionado el reactor tipo RPlug, el cual requiere especificar las condiciones de
operacion, datos de disefio y especificaciones cinéticas. En la Tabla 10 se adjuntas las especificaciones
técnicas del equipo.

Las dimensiones y especificaciones del reactor son las siguientes (Tabla 7):

Tabla 7. Especificaciones de disefio del microrreactor. Elaboracién propia.

Caracteristicas de los microrreactores Bibliografia
Altura 30 mm (Navarro Puyuelo et al., 2021)
Didmetro 16 mm (Navarro Puyuelo et al., 2021)
Cantidad de catalizador 0,14 ¢ (Navarro Puyuelo et al., 2021)

0,42 (metalico) (Navarro Puyuelo et al., 2021)
0,6 (ceramico) (Rendtorff et al., 2010))

Porosidad

Con respecto a la cinética de la reaccion, se ha seleccionado en el modelo una reaccién de tipo LHHW
(Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson), donde se recoge la catalisis heterogénea. Los distintos
parametros se extrajeron diversos datos bibliograficos (Olsbye et al., 1997; Quiroga & Luna, 2007;
Triana Beltran, 2020). En este tipo de reaccion se observan tres términos, uno referido al factor cinético,
otro a la fuerza impulsora y el Gltimo a la adsorcion del reactivo:

[Factor cinético][Fuerza impulsora]

r= [Adsorcion]

Ecuacion 7. Disposicion de las reacciones tipo LHHW.

Se debe tener en cuenta que en el reformado ocurren dos reacciones de manera simultanea: la reaccién
de reformado seco (Ecuacion 1) y una reaccion secundaria en la cual se produce mondéxido de carbono
y agua a partir de diéxido de carbono e hidrégeno (Ecuacion 8):

C0,(g) + H,(g9) —» CO(g) + H,0(g)

Ecuacion 8. Reaccion secundaria en DR de formacion de mondxido de carbono y agua a partir de dioxido de
carbono e hidrégeno.

24
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Para la introduccion de los pardmetros en Aspen se realiza una simplificacion del factor cinético,
también llamado constante de reaccion, utilizando el valor de la unidad para la constante y se multiplica
el factor cinético por la fuerza impulsora. Se debe tener en cuenta las diferencias entre las unidades de
la referencia (mol/s*kge) y las de Aspen, por lo que la constante k debe multiplicarse por 0,001 para
obtener las unidades correctas (kmol/s*Kgca).

De igual manera, las constantes de adsorcion estan referidas a unidades de bar?, por lo que se deben
transformar en unidades de (N/m2)* multiplicando las mismas por 10°°.

Se debe tener en cuenta que la introduccidn de la cinética en Aspen se realiza de la siguiente manera:

In(k) = A +2
e =a+y

Ecuacién 9. Desarrollo de la cinética en Aspen.

Siendo A el logaritmo natural de la constante y B el valor de dividir el factor exponencial entre R,
constante de los gases ideales.

Se introducen en Aspen los siguientes parametros teniendo en cuenta que el valor de R es de 8,314
Jimol , kx y Ky son las constantes de reaccion y de adsorcion del compuesto X respectivamente:

o Reaccion DR: Ecuacion 10 y Tabla 8.

_ Kik,K3kaPco,Pen,
K1Ks3k4Pcy,Pco, + K1k Pen, + K3kaPeo,

&1

Ecuacién 10. Ecuacién cinética de DR.

Tabla 8. Valores de la ecuacién cinética de DR. (Munera et al., 2007)

Expresion Valor A B

KikyKsky  §3244108x¢ 7  -16302 4550

K1K3k, 1,615 % 10714 « e% -31,757 43184

-6561
K1k, 8,136+ 10 5xe 1 9416 -6561

—-231,6
K3k, 102310 3¢ T 6885 -2316

o Reaccion secundaria de formacion de agua y mondxido de carbono: Tabla 9 y Ecuacion 11

KaKeo, K,
(keKco, Ky ,)Peo, P, — (—= g2 ) Peo Pao

2
(1 + Kco, ,Pco, + KHZ—ZPHZ)

T

Ecuacion 11. Ecuacion cinética de reaccion secundaria de formacion de agua y monoxido de carbono.
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Tabla 9. Valores de la ecuacidn cinética de reaccidn secundaria. (Triana Beltran, 2020)

Expresion Valor A B
k:Kco, ,Ku, , 3,017 = 1075 « 6_7927'32 -10,4084  -7907,51
*2K o, Kty £ 341 % 10-17 5 o222 374687  -3507,70

Kp_; ’
Kco,., 5771106 xe 7 -12,0627 1114,0245
Ky, 1494105 xe T -1L,1115 7246816

Una vez producida la reaccién de reformado seco, la corriente producto (REF-P) pasa por una
refrigeracion hasta los 457°C en el intercambiador INT3, cuya corriente fria es el gas procedente del
PSA. El objetivo de este enfriamiento es acondicionar la corriente para producir el primer reformado
con vapor a alta temperatura (HTS-WGS) donde el mondxido de carbono en presencia de agua se
convierte en hidrégeno y diéxido de carbono (Ecuacion 5).

Para esta reaccion se ha considerado una conversion del 75% del mondxido de carbono segun (Phan et
al., 2022). A continuacion, se enfria la corriente resultante con el agua procedente del condensador
(INT4) hasta de 238°C para producir la reaccion de reformado con vapor de monoéxido de carbono
(Ecuacién 5) a una menor temperatura (LTS-WGS). Se considerara de igual manera una conversion del
monoxido de carbono del 75%.

Ambos reactores de reformado con vapor se realizan en el modelo RStoic.

En la siguiente tabla se incluyen las especificaciones y condiciones de operacion necesarias de los
equipos contenidos en este apartado:
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Tabla 10. Equipos y condiciones de operacion de la seccion de produccion de hidrégeno. (Phan et al., 2022)

Equipo

HTS-
WGS

INT1

INT2

INT3

INT4

LTS-
WGS

MIX1

REF

Tipo de
bloque

RStoic

HeatX

HeatX

HeatX

HeatX

RStoic

Mixer

RPIlug

Descripcion

Reactor de reformado con vapor a altas
temperaturas

Intercambiador de calor de carcasas y
tubos

Intercambiador de calor de carcasas y
tubos

Intercambiador de calor de carcasas y
tubos

Intercambiador de calor de carcasas y
tubos

Reactor de reformado con vapor a baja
temperatura

Mezclador de los reactivos

Reactor de reformado seco

Condiciones de operacion

Temperatura: 457°C
Presion: 15,75 bar
Ecuacion 5
Conversion de CO: 0,75

Temperatura de salida de la corriente caliente:
85°C

Temperatura de salida de la corriente fria: [700
- 900°C]

Temperatura de salida de la corriente caliente:
350°C

Temperatura de salida de la corriente caliente:
210°C
Temperatura: 238°C
Presion: 15,7 bar
Ecuacion 5
Conversion de CO: 0,75

Longitud: 30mm
Diametro: 16mm

Tabla 8; Tabla 9; Ecuacién 1; Ecuacién
10; Ecuacion 11

Cantidad de catalizador: 0,149
Porosidad: [0,42; 0,6]
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A partir de esta seccion ya se ha producido el hidrogeno y se procede a la separacion de los compuestos y a la
produccién de vapor e integracion energética de la siguiente manera:

» Separacidn del producto: De cara a separar el agua producida en el proceso y la que no ha reaccionado,
la corriente LTS-P pasa a un proceso de separacion compuesto por un enfriamiento y un tanque flash.
El enfriamiento se ha llevado a cabo en el intercambiador INT5 con el agua destinada a produccién de
vapor a alta presién. La temperatura de salida de la corriente caliente (LTS-P) fijada es igual a 38°C.
Seguidamente, esta corriente pasa al equipo tipo Flash (CONDENSE). La corriente exenta de agua se
lleva al equipo PSA (PSA) de tipo Component Separator para obtener la corriente pura de hidrégeno.
El agua separada se llevara a intercambiadores de calor con las corrientes de salida y entrada a los
reformadores de vapor para enfriarlas hasta la temperatura de operacion. (Tabla 11. Equipos y
condiciones de operacion de la seccion de separacion del producto. (Phan et al., 2022)

Tabla 11. Equipos y condiciones de operacion de la seccion de separacion del producto. (Phan et al., 2022)

Equipo Tipo de bloque Descripcion Condiciones de operacion
ino ti i Temperatura: 38°C
CONDENSE Flash? Equipo tipo flash para la separacion de p *
agua Presion: 35°C
INT5 HeatX Intercambiador de calor de carcasas y Tempt_aratura d_e sall.da de la
tubos corriente caliente: 38°C
PSA Component Separator Equipo PSA Fraccion de separacion de Hp: 1

» Produccién de vapor a alta presion: la corriente de cola procedente del PSA (TAILGAS) contiene una
gran concentracion de metano, por lo que se puede usar para combustion y produccion de vapor a alta
presion. Esta corriente se mezcla con aire (M1X1) y se precalienta con la corriente procedente de HTS-
WGS. Una vez precalentada se quema en antorcha (COMBUST), equipo tipo RSTOIC y se destina a
calentar la corriente de reactivos del equipo de reformado seco. A continuacién, se lleva a un
intercambiador de calor (INT6) donde se pone en contacto con la corriente de agua precalentada en la
entrada del condensador para producir vapor a alta presion. En la siguiente tabla se muestra las
especificaciones de los equipos mencionados:
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Tabla 12. Equipos y condiciones de operacion de la seccion de produccion de vapor a alta presion. (Phan et al.,

2022)
Equipo Tipo de Descripcion Condiciones de operacion
bloque
) Temperatura: 1654,6°C
COMBUST RStoic Quemador de gas )
Presion: 15,65 bar
Fraccion de vapor de la corriente
fria: 1
INT6 HeatX Intercambiador de calor de carcasas y tubos Presién de salida de la corriente
fria:
36 bar
MIXER1L Mixer Mezclador de la corriente de cola y aire para su i

combustion

También se debe tener en cuenta que se han realizado especificaciones de disefio, en las cuales se calcula:
» Caudal de agua necesario para refrigerar la corriente de biogas y que esta no supere los 80°C,

» Caudal de agua destinado a produccion de vapor de alta presion, teniendo en cuenta que el producto
de la combustion del gas de cola no debe tener una a temperatura inferior a 120°C para obtener una
buena dispersion del gas.

4.4 Evaluacion técnico-econdmico

441 Validacion del modelo

Antes de realizar el analisis tecno-econdmico, se debe comprobar si el modelo de simulacion desarrollado se
ajusta en lo maximo posible al comportamiento real de los resultados experimentales. Por ello, se realiza un
validacion del modelo en el cual se compara la simulacion realizada con los datos experimentales obtenidos.
Este trabajo ha utilizado Aspen Plus para el anlisis y optimizacién de la planta realizada y, de este mismo
programa, se han extraido los dato necesarios para la validacion del modelo.

Los pardmetros elegidos para la validacion del modelo han sido la conversion y selectividad (Ecuacion 12,
Ecuacién 13 y Ecuacién 14) de la reaccion, en el cual se caracteriza la actividad catalitica y se compararan con
diferentes datos bibliograficos.

COzny — COz0ur

* 100
COzn

Conversion C0,(%) =
Ecuacién 12. Conversion del diéxido de carbono.

CHyin — CHyour .

100
CHyn

Conversion CH,(%) =

Ecuacién 13. Conversion del metano.
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HZ,OUT
2% (CH4,IN - CH4,OUT)
Ecuacion 14. Selectividad de la reaccion hacia el hidrogeno.

* 100

Selectividad H,(%) =

Los subindices IN y OUT indica el flujo molar de cada compuesto a la entrada y salida del reactor de reformado
Seco respectivamente.

4.4.2 Analisis economico

La rentabilidad de una planta recae en los costes de la misma, por lo que se debe calcular los costes de inversion
y de operacion de cada uno de los escenarios planteados, y compararlos entre si. Esta estimacion debe realizarse
en la ingenieria conceptual para asegurar el beneficio frente a la inversion realizada y su rentabilidad.

Para este analisis se ha considerado una planta a escala laboratorio de produccion de gas de sintesis que procesa
6,678 Nm?®h de biogas, ya que es el caudal utilizado en los estudios con los cuales se quiere comparar (Cérdoba
Rodriguez et al., 2022; Navarro Puyuelo et al., 2021) en los cuales se hizo una experiencia a escala laboratorio.
Teniendo en cuenta este dato, el resto de los equipos y demandas energéticas (eléctricas y térmicas) se calcularan
en base a esto.

» Coste de los equipos

Inicialmente debe calcularse el coste base de los equipos utilizados, utilizando la regla de Williams (Ecuacion
15). Este método de calculo se basa en la estimacion del coste a partir de la capacidad del equipo, aplicando una
regla de escalado:

0 n
Cequipoa _ (Aa)
—— = |+
Cequipo b Ap

Ecuacién 15. Calculo del coste base de equipos a partir de otro equipo. Regla de William.

Siendo ngquipo el coste del equipo correspondiente en $ y A su capacidad. El subindice b es utilizado para el
equipo del cual se conoce el coste y se utiliza como referencia para el calculo del equipo a. n es el exponente de
coste y depende del equipo utilizado pero su valor oscila entre 0,4 y 0,8. Estos valores se recopilan en la siguiente

tabla:
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Tabla 13. Valor de los exponentes "n" de Williams en funcién del tipo de equipo. (Turton et al., 2012)

Equipo Capacidad (A Exponente Equwa_lenua Referencia Capacidad
(n) equipo
Compresor Caudal 0,73 Compresor Simulacion Aspen
Bomba Caudal 0,64 Bomba Simulacién Aspen
Intercambiador . Area gle 5 0,6 Intercambiador Simulacién Aspen
intercambio (m?)
Reformador CO Volumen 0,6 Tanque Chenetal., 2017
Reformador (Cérdoba Rodriguez et al., 2022;
CH4 Wil bie el et Navarro Puyuelo et al., 2021)
Tangue flash Volumen 0,6 Vasija (Penn Separitcar)Corporatlon,
PSA Corriente - - (Zhang et al., 2021)
Quemador Calor producido 0,6 Quemador Simulacion Aspen

(kw)

En el caso de que no se conozca el coste de un equipo equivalente se puede calcular a partir de una correlacion
gue tiene en cuenta la capacidad del equipo (Ecuacién 16):

10g10 Ceoquipo a= Kl + KZ * 10g10(A) + KS (loglo(A))Z

Ecuacion 16. Calculo del coste base de equipos a partir de correlacion.

Siendo K; pardmetros caracteristicos de cada equipo y A su capacidad.

Dada la casuistica de que los equipos operen a presiones diferentes a la atmosférica se debe afiadir un factor de
correccion F,. Este factor se calcula con la siguiente ecuacion generica:

log10 Fp = Cl + CZ 10g10 P+ C3 (loglo P)Z

Ecuacion 17. Ecuacion genérica para el calculo del factor de correccion.

Se debe cumplir que F, sea mayor que 1. P es la presion de operacion del equipo y C; son parametros
caracteristicos del equipo. Tanto P como C; deben ir expresados en bar manométrico. También debe de tenerse
en cuenta que se debe corregir el coste en funcién del material en aquellos casos en los que no se utiliza acero al
carbono, pero no se considerara tal escenario en este trabajo a excepcion de los microrreactores.

A continuacion, debe actualizarse los costes de los equipos al afio de adquisicion a partir de la siguiente ecuacion:
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Caﬁox — (Iaﬁo x)
Caﬁo y Iaﬁo y

Ecuacion 18. Variacion de los costes con los afos.

Siendo Cgj, €l coste del equipo e I, €l indice de costes. El subindice “x” se refiere al equipo a estimar y el
subindice “y” al equipo del cual se tiene informacion. Para obtener los indices de costes deben acudirse a las
Tablas de CEPSI.

» Coste total de inversion de la planta

Una vez conocido el coste de adquisicion de todos los equipos, se calcula el coste total de inversion de la planta.
Para ello, es necesario calcular el coste de arranque, de las instalaciones o fijo y el capital circulante:

o Costes fijos (CF): es el componente de inversién principal, recogiendo entre el 80 y el 90% de
los costes totales, se suele estimar a partir de los equipos principales. A su vez se dividen en
costes directos (costes del material y mano de obra) e indirectos (asociado a la instalacion de la
planta).

o Costes de arranque (CA): Inversidn para poner a punto y arrancar la planta. Se produce el
comissioning, calibracion de instrumentos, pruebas de arranque, etc.

o Capital Circulante (CC): Inversion necesaria para operar la planta inicialmente hasta que se

obtienen ingresos por el producto vendido. Se suele afrontar un mes de gatos de operacion, es
decir, entre el 10-20% del coste total de inversion.

Existen muchas técnicas diferentes para el calculo :

o Lang: El coste total de la planta se considera multiplo del coste del equipo, mostrado en la
siguiente ecuacion:

Crg=F=* Z Cra

Ecuacidn 19. Coste total de inversion con el método de Lang.

El factor F de Lang depende del tipo de planta: 3,1 para plantas de sélidos; 3,63 para plantas mixtas y
4,74 para plantas de fluidos.

o Hand: Aplica el método de Lang de manera individual a cada elemento, teniendo un factor
fn,q diferente en funcion del equipo (Ecuacion 20jError! No se encuentra el origen de la
referencia.).

Cro = ) (FraCra)

Ecuacion 20. Coste total de inversion con el método de Hand.
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o Cran: Método factorial mas preciso (Ecuacién 21).

Crg = [Z(fh,aCT,a) + 1 * FI] + Fy

Ecuacion 21. Coste total de inversion con el método de Cran.
Siendo 1 el coste del instrumento, F; el factor de coste del instrumento y Fy el factor de coste directo.

o Chilton: Se parte del valor de los equipos y pondera el resto de los costes por unos factores
medios. Este serd el método utilizado para la estimacién econémica de cada escenario
presentado.

En este caso se calculara los costes de inversion de la planta a partir de los factores de Chilton, los cuales se
recogen en la siguiente tabla:
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Tabla 14. Factores de Chilton. (Turton et al., 2012)

Factor

item Costes ) Ecuacion

Ci Equipos principales 1 C; = z Cra
C Equipos instalados 18 C,=fr%C
Cs Tuberias. Planta con fluidos. 0,45 C3 = f3*%C,
C, Instrumentacion. Algo de 0,07 Co = f,*C,

instrumentacion.

Edificios y preparacion del terreno.

Cs Mixta. 04 b5 =i
Cs Auxiliares. Pequefia ampliacion. 0,025 Co = fe*Cy
Cy Lineas exteriores. Unidad separada. 0,1 C; = f7%C,
7
Cs Coste Directo Total - Cg = Z C;
=2
Ingenieria y construccion. _
Co Complejidad simple. U Lo = e
Contingencia y beneficio del _
C10 contratista. Proceso sujeto a cambios. 025 Cio=fro*Co
Cu Factor del tamafio. Planta piloto. 025 Ci; = f11*Cqpo
11
Cu Coste Indirecto Total - Cip = Z C;
i=9
CTF Coste Total de la planta - Cgt+Cr2

Para anualizar los costes de la planta se debe tener en cuenta toda la vida Util de la planta. Para ello se ha
considerado:

» Tasa de interés anual del 7% (i)
» 15 afios de vida (til (n)
» Dos afios de construccion de la planta

Por lo que se obtiene la siguiente ecuacion para el calculo de los costes anualizados:

o - CTI
e A+dr—1
ix(L+0)"

Ecuacidén 22. Coste total de inversion anualizado.
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» Costes de operacion

El coste de operacion depende a su vez del coste de los servicios, materia prima y mano de obra:

O

@)

Costes de los servicios: Se deben tomar los valores estandar que se aplican a los diferentes
servicios, tal y como se muestra en la siguiente tabla:

Tabla 15. Coste asociado a los servicios. (Turton et al., 2012)
Servicio Condiciones Precio
Agua de enfriamiento  Liquido: 20°C, 1 bar  0,000067 $/kg

Electricidad - 0,06 $/kWh

Costes de la materia prima: El precio del biogas en Europa es de 30 USD/MBtu (International
Energy Agency, 2020), que teniendo en cuenta que este biogés tiene un poder calorifico de
20,21 Btu/m® (calculado a partir de la composicion de metano en el biogas y su poder
calorifico), se obtiene un precio de 0,31 USD/md. Para el coste del agua se asume un precio de
0,000067 $/kg (Turton et al., 2012).

Para el coste de la reposicion de catalizador se ha recurrido al coste del Rodio integramente, ya
que el precio de la alimina no es significativo en comparacion. El precio de rodio es de 352%/¢g
(Garcia Santos, 2023), por lo que al tratarse de un catalizador con 0,14g de rodio el catalizador
tiene un precio de 49,28 $ anualmente.

No se tendra en cuesta el coste del aire utilizado para la combustion del gas resultante producido
en el proceso.

Costes mano de obra: Se debe acudir a la siguiente ecuacion, que depende de los equipos de la

planta:
$ h
M.0.D = Z(Nop,i xEq;) * | Sal o) | * FC*8760 (E)

Ecuacion 23. Calculo del coste de la mano de obra.

Donde No,, es el nimero de operarios necesarios, estimados a partir de la .

Tabla 16, Eq el equipo necesario, Sal el salario del operario estimado en 20.000%/a, FC el factor
de capacidad (85%) y 8760 las horas trabajadas al afio.
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Tabla 16. Operarios en funcién del equipo. (Turton et al., 2012)

Equipo Operario/unidad
Compresor/Bomba 0,15
Intercambiador de calor 01
Reactor continuo 0,5
Hornos 0,5
Torres (Flash) 0,35

» Coste total de produccién

Para obtener el coste total de produccién se debe tener en cuenta todos los valores mencionados
anteriormente, es decir, los costes de materias primas, servicios, mano de obra, costes directos anuales y
costes indirectos anuales. El proceso completo se recoge en la siguiente tabla:
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Cuw

Cu

Coe

Cu3

Cu

Cis

Cie

Cu

Cis

Cuo

Ca

Tabla 17. Célculo del coste total de produccion. (Turton et al., 2012)

Materias primas
Electricidad, vapor, agua
Mantenimiento
Materiales Auxiliares

Empaquetado y envio

Mano de Obra Directa

Costes de laboratorio
Supervision
Direccion en planta
Cargas de capital
Seguros
Impuestos locales

Royalties

Coste de Produccion Directo (CPD)

Generales
Administracion
Impuestos
Seguros

Recuperacion capital

Coste de Produccion Indirecto (CPI)

5%

100%

20%
20%
50%
15%
1%
2%

1%

60%
2%
1%
1%

1,098%

Apartado “Costes materias primas”
Apartado “Costes de los servicios”. Tabla 15
C; = f3 * CTF
Co=faxCs
No procede

Tabla 16
Ecuacion 23. Calculo del coste de la mano de obra.

C;=f7+Cs
Cg = fg*Cs
Co = fo * Cq

Cio = f10 * CTF
Ciy = f11 * CTF
Ci2 = f12 * CTF

Ci3 = f13 * CTF

13
Cia = Z C;
i=1
Cis = fi5 * C4
Ci6 = f16 * CTF
Ci7 = f17 * CTF
Cig = f1g * CTF
Cio = f10 * CTF

19
Cyo = Z C;

i=15
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CTP Coste Total de Produccion - CTP =CPD + CPI

» Capital Circulante (CC)

Como se ha mencionado anteriormente, este se representa como el 10-20% de la inversion necesaria
resultante de la puesta en marcha de la planta.

» Ingresos por ventas

El precio de venta del gas de sintesis esta comprendido entre 1,14 y 1,54 $/m® (Baena-Moreno et al., 2021),
pero se debe tener en cuenta que en la planta también se genera vapor de alta presion, cuyo precio esta
estimado en 0,0165 $/kg. (Turton et al., 2012)

> Resultados del analisis econémico

Para obtener los beneficios econémicos se debe realizar la diferencia entre los ingresos y los costes totales
de operacién y conocer si la planta es rentable desde el punto de vista econémico:

Beneficio($) = Ingresos ($) — Costes totales de operacion ($) — Costes de inversion ($)

Ecuacién 24. Célculo de los beneficios.

443 VAN

Al realizarse la estimacion econdmica de los diferentes escenarios en escala laboratorio, se debe producir el
escalado a planta industrial a partir de la Regla de William (Ecuacién 15). A continuacion, se debe obtener la
rentabilidad suponiendo una vida Gtil de 15 afios y una tasa de interés del 7%. (Galvan Diaz et al., 2021)

No se tiene en cuenta la compra del terreno pero si la construccion completa de la fabrica en 2 afios y su montaje.
A partir del tercer afio se produce la puesta en marcha y se debe afiadir el coste del capital circulante, definido
anteriormente en el punto 4.4.2.

Una vez se realiza la puesta en funcionamiento se estima que se obtienen los primeros ingresos al producirse los
productos.

Para conocer si una inversion es viable se debe calcular el Valor Actual Neto y se acude a la siguiente ecuacion:

VAN = 1+zn: Fe
-0 t_1(1+k)f

Ecuacion 25. Calculo del VAN.

Sabiendo que F; son los flujos de caja, I, la inversion que se realiza inicialmente (6,25% de la inversion total),
n el nimero de afios que se lleva a cabo (15) y k el tipo de interés (0,07). De esta expresion se pueden obtener
3 escenarios:
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» VAN > 0: Se generan beneficios
» VAN = 0: No se generan ni beneficios ni pérdidas
» VAN < 0: Se generan pérdidas econdmicas

A mayor VAN, mayor probabilidad de obtener beneficios.

444 TR

Tasa Interna de Rentabilidad, es aquel tipo de interés que hace que el VAN sea cero, es decir, cuando no se
generan ni beneficios ni pérdidas. Se debe utilizar la Ecuacién 25, con un valor de VAN 0y despejando el valor
de k. Se debe tener en cuenta que, para que este calculo sea realista, el TIR no debe sobrepasar el 35%. Un valor
por encima del 100% indica error en el calculo.

445 Payback
Determina cuando se va a recuperar el capital invertido a partir de la siguiente ecuacién:
o

= C_Fl
Ecuacién 26. Calculo del Payback

PB

Siendo CI el desembolso inicial necesario y CF; el beneficio de cada afio. De esta manera se obtiene los afios
necesarios para poder recuperar el capital invertido y tener unos beneficios reales.



5 RESULTADOS Y DISCUSION

5.1 Simulacién en Aspen

En todos los casos se ha procesado la misma corriente de biogas y agua, por lo que la diferencia principal se
encuentra en la cantidad de hidrogeno producida y cantidad de vapor a alta presién. Estas se presentan en las
siguientes tablas:

Tabla 18. Produccion de hidrégeno de cada escenario en kmol/h. Elaboracion propia.

Temperatura/Tipo

. 700°C 800°C 900°C

de monolito
Metalico 0,0517 0,0808 0,1139
Ceramico 0,0517 0,0969 0,1139

Tabla 19. Produccion de vapor a alta presion de cada escenario en kmol/h. Elaboracion propia.

Temperatura/Tipo

. 700°C 800°C 900°C

de monolito
Metalico 7,482 7,403 7,323
Ceréamico 7,482 7,403 7,323

Todos los balances de materia y energia se han realizado con Aspen Plus V8.8. y se encuentran descritos en el
Anexo I.

A continuacidn, se afiade el analisis de sensibilidad realizado comparando la produccion de hidrégeno, HPS y
las conversiones de didxido de carbono y metano con la temperatura en el reactor (Tabla 20, Figura 13.
Comparacion de la produccion de hidrogeno y HPS con la temperatura. Elaboracion propia.Figura 14):

Tabla 20. Comparacion de las producciones de hidrégeno y HPS, y de las conversiones de CO; y H» con la
temperatura. Elaboracién propia.

T(eC) XCHs XCO; H;(kmol/h) HPS (kmol/h)

700 0,0756 0,1159 0,0521 7,4819
750 10,0958 0,1484 0,0660 7,4429
800 0,1180 0,1845 0,0812 7,4027
850 0,1395 0,2205 0,0961 7,3651
900 0,1646 0,2630 0,1133 7,3229
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Figura 13. Comparacion de la produccion de hidrégeno y HPS con la temperatura. Elaboracién propia.

La tendencia mostrada por la produccién de hidrdgeno es ligeramente exponencial con la temperatura, el rango
debe ser mayor para apreciarse mejor la tendencia.

La tendencia de la produccion de HPS es lineal con la temperatura en el rango descrito.
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Figura 14. Comparacion de las conversiones de didxido de carbono e hidrégeno con la temperatura.
Elaboracion propia.

En la Figura 14 se aprecia como al aumentar la temperatura ambas conversiones aumentan drasticamente,
existiendo un mayor aumento en la conversién de metano que en la de didxido de carbono. Tal y como se
desarrollard en el apartado 5.2.1 (Validacion del modelo), se puede comprobar que las conversiones y
selectividades obtenidas son similares a las obtenidas en el reactor ceramico, tal y como se expresa en Cordoba
Rodriguez et al., 2022.

Se ha realizado otro estudio de comparacion entre la carga de catalizador y la conversion obtenida de los
diferentes reactivos a 700°C, mostrado en la siguiente figura:
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Figura 15. Comparacion entre la carga de catalizador y la conversion a 700°C.

La Figura 15 muestra como un pequefio aumento de la carga de catalizador produce un gran impacto sobre la
conversion de los reactivos, con una tendencia logaritmica. Esto es congruente con lo expresado en las
referencias Navarro Puyuelo et al., 2021 y Cdrdoba Rodriguez et al., 2022, en el cual se expresa que al aumentar
la carga de catalizador se obtiene una mayor conversion del reactivo.

5.2 Evaluacion tecno-economica

5.21 Validacion del modelo

Antes de realizar el analisis econémico se debe comprobar que el modelo se ajusta a la experiencia en laboratorio
y a las diferentes bibliografias consultadas. Para ello, los parametros utilizados para compararlos han sido a la
selectividad y conversién expresadas en Cordoba Rodriguez et al., 2022 y Navarro Puyuelo et al., 2021. Para
ello, se han comparado los diferente valores de temperaturas, sin tener en cuenta los diferentes tipos de reactor,
y se contrastan con las obtenidas en la simulacién, tal y como se muestra en la siguiente tabla:

Tabla 21. Validacion del método. Elaboracion propia.

Cordoba Rodriguez et al., 2022

. . 10,06% 3,4% 77,45%
(Monolito ceramico)
Navarro Puyuelo et al., 2021
: . 30,03% 46,75% 17,92%
(Monolito metalico)
Modelo Aspen
11,59% 7,56% 95,77%

(Monolito ceramico a 700°C)

Se observa como los resultados obtenidos de conversion de los reactivos son similares a los expresados en los
monolitos ceramicos. Sin embargo, la selectividad difiere con las expresadas en ambas referencias, pero se
considera un modelo vélido. Esto se debe a que solo difiere en un pardmetro y de manera no significativa.

Es importante tener en cuenta que Aspen no es una herramienta que permita estudiar la fluidodinamica de los
monolitos.
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5.2.2 Analisis econdmico

Teniendo en cuenta los estudios previos y la naturaleza de la reaccion se ha decidido estudiar tres temperaturas
diferentes de operacion: 700°C, 800°C y 900°C. Esto es debido a que se trata de una reaccion altamente
endotérmicay requiere una gran temperatura de operacién para que se produzca. De igual manera, se ha decidido
estudiar dos configuraciones diferentes de reactor: monolito ceramico y metélico. Esto es debido a que son en
los cuales se ha basado el estudio para la validacion del modelo y el escalado del proceso.

Teniendo en cuenta lo comentado anteriormente, en este apartado se recogeran los costes asociados a una planta
a escala laboratorio con los diferentes items referidos anteriormente designandose:

» Escenario 1: Monolito ceramico a 700°C
Escenario 2: Monolito ceramico a 800°C
Escenario 3: Monolito ceramico a 900°C
Escenario 4: Monolito metalico a 700°C

Escenario 5: Monolito metalico a 800°C

YV V V V VY

Escenario 6: Monolito metalico a 900°C
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5.221 Coste de los equipos
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0
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TOTAL

Tabla 22. Coste de los equipos. Elaboracion propia.

1
904,99
584,14
385,10

296,14

35656,40  35988,30

20,75
533,15
315,78
109,48

98,22
144,99
556,68

1023,80

79,68

76,93

61,55
533,15

26,59

32,03

32,03

32,03

38,52

0,06

41.542,20 41.973,80

2
904,99
584,14
385,10

296,14

20,75
533,15
320,46
121,16
106,81
145,73
547,85

1020,35

79,68

76,93
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26,59
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32,03
32,03
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0,06

Coste ($)
Escenario
3 4
904,99 904,99
584,14 584,14
385,10 385,10
296,14 296,14

36380,89 35656,40 35988,30

20,75
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1016,59
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42.383,60 41.542,30 41.973,88
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0,19

42.383.70
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A continuacion, se compara en la siguiente grafica el coste de los diferentes equipos entre si:

Compresores . Bombas Intercambiadore
5% 0% s de calor
6%
Reactores
3%

Separadores
0%

Combustionador
86%

Figura 16. Comparacion entre el coste de los equipos de la planta a nivel laboratorio en el escenario 1.
Elaboracion propia.

Atendiendo a los resultados mostrados en la Tabla 22, el coste de los equipos es muy similar en los diferentes
escenarios. Si se representa el coste de cada uno de los equipos para el Escenario 1 (Figura 16), se observa gque
la mayor inversion se debe realizar sobre el combustionador debido al gran efluente de metano que recibe (baja
conversion en el reactor) y a la cantidad de calor que este produce.

También puede apreciarse como el menor coste esta asociado a las bombas, ya que el caudal de agua a bombear
es muy pequefio y, por lo tanto, este sera el menor coste de todos.

5.2.2.2 Coste de las materias primas

En todos los casos se han utilizado las mismas materias primas y caudales excepto en la produccién de vapor de
alta presion que cambia Gnicamente en funcion de la temperatura de operacion, por lo que el coste de las materias
primas sera:

Tabla 23. Coste y consumo de materias primas. Elaboracion propia.

Biogéas 7,29 m3/h 26839,15
Agua para reformado 5,79 kg/h 18,88
Aire 200 kmol/h 0

Catalizador 0,149 49,28
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5.2.2.3 Costes de los servicios auxiliares

Al igual que en el caso anterior, no existe diferencia entre la demanda de servicios auxiliares en cada escenario.
Esto es debido a que la zona de reformado seco (la variante entre escenarios) esta integrada en su totalidad.

En la siguiente tabla se recogen los costes asociados a electricidad y agua de enfriamiento:

Tabla 24. Coste y consumo de servicios auxiliares. Elaboracion propia.

Electricidad 0,916 kW 747,13
Agua de enfriamiento 28,06 kg/h 25,54

Total - 772,67

5.2.24 Coste de la mano de obra

En todos los casos existe el mismo nimero de equipos, por lo que sera necesario 5 operarios en total y los costes
obtenidos seran de 127.500%/a.

5.2.2.5 Coste directo, indirecto, total de produccion e inversion y coste de inversién anualizado

El desarrollo de los factores de Chilton y calculo de coste de produccion total se encuentra desarrollado en el
Anexo Il

Tabla 25. Costes directo, indirecto, total de produccion, inversion e inversion anualizado de los diferentes
escenarios. Elaboracion propia.

Escenario
Costes ($/a)
1 2 3 4 5 6
Coste directo total 111.749 112.910 114.012 111.749 112.910 114.012
Coste indirecto total 40.334,3 40.753,3 41.151,2 40.334,3 40.753,42 41.151,34
Coste total de inversion 152.083 153.663 155.163 152.083 153.663,3 155.163,71

Coste total de inversion anualizado  16.697,88 16.871,36 17.036,09 16.697,88 16.871,36 17.036,09
Coste de produccion directo 233.284  233.742 234177 233284  233.742 234.177
Coste de produccion indirecto 12.315,7 124436 125651 12.315,7 12.443,66 12.565,2

Coste total de produccidn 245607  246.186  246.750  245.610  246.186 246.742
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5.2.2.6 Ingresos por ventas

Las ventas consideradas han sido las de venta de hidrégeno y vapor de alta presion. Como solo varian en funcion
de la temperatura y no es dependiente de la porosidad del material (tipo de monolito) se presenta en la siguiente
tabla los diferentes ingresos dependiendo de las condiciones de operacion:

Tabla 26. Ingresos por ventas de los diferentes escenarios. Elaboracién propia.

Produccion de hidrogeno 314,62 490,91 684,73
Produccion de HPS 30.468,12 30.145,72 29.820,82
Ingresos totales 30.782,74 $/a 30.636,63 $/a 30.505,55 $/a

5.3 Escalado industrial

Para el escalado industrial se ha elegido el escenario 3, monolito cerdmico a 900°C debido a que los resultados
obtenidos del analisis econdmico muestran un gran aumento de la conversion (26% en el caso de dioxido de
carbono, escenario 3) sin ser necesario una gran inversion en los equipos (variacion menor del 1,2%, coste de
42.383 $) a partir de la misma materia prima y servicios auxiliares. Asi mismo, dicho escenario contempla una
integracion energética que no implica un aporte de energia extra, tal y como se expresa en el apartado 5.2.2.3.

Para el escalado industrial se propone una planta de produccién de 50.000 Nm%h de hidrégeno (Minh et al.,
2018), en el que las materias primas necesarias se han fijado con una relacién molar 1,07/1 a la entrada al reactor
de reformado seco de agua/biogas.

De igual manera, el reactor de reformado seco se compondra de 20.000 microrreactores de reformado seco, al
buscar aumentar la produccién en 20.000 veces de manera aproximada (de una produccién de 2,5 Nm3h
obtenida en la planta a escala laboratorio a 50.000 Nm?%h). Se dispondran 200 tandas de 20 microrreactores,
obteniéndose las siguientes dimensiones y cantidad de catalizador:
Tabla 27. Configuracion del reactor de DR a escala industrial. Elaboracion propia.
Diametro 320 mm

Longitud 6.000 mm

Cantidad de catalizador 2800 g

De igual manera debe aumentarse los caudales de entrada al reactor, siendo necesario para obtener la produccion
deseada 130.200 Nm?/h de biogas y 6.471 kmol/h de agua.
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5.3.1 Evaluacion econdmica del escalado industrial

A continuacion, se muestra los costes de las materias primas (Tabla 28), servicios auxiliares (Tabla 29), equipos

necesarios para la planta industrial con la comparacion entre los costes de los mismos (Tabla 30); asi como los
ingresos producidos por ventas (Tabla 31):

Tabla 28. Coste de las materias primas a escala industrial. Elaboracion propia.

Biogéas 142.222 m¥h 523.277.426,07
Agua para reformado 116.577 kg/h 8.969.001,07

Catalizador 2800 ¢ 985.600

Tabla 29. Coste y consumo de servicios auxiliares en escala industrial. Elaboracion propia.

Electricidad 17.854,12 kW 14.568.901,03
Agua de enfriamiento  547.077 kg/h ~ 497.925,53

Total - 15.066.826,57

El consumo total de energia ha sido de 3,97 kW/kg H., 5 veces menor que el articulo realizado por Phan et al.,

2020 (15,79 kWh/kg H) y 1,15 veces menor que en el articulo realizado por Lee et al., 2020 (16.672.714,29 $/a
para la misma produccion de hidrégeno).
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Tabla 30. Coste de los equipos necesarios a escala industrial. Elaboracién propia.

Equipo Coste (M$)

C1 1,185
c2 0,765
C3 0,510
C4 0,403

COMBUST 18,110
CONDENSE 0,003

HTS-WGS 0,030

INT1 0,051
INT2 0,021
INT3 0,018
INT4 0,023
INTS 0,086
INT6 0,163
INTC1 0,012
INTC2 0,012
INTC3 0,009

LTS-WGS 0,030

P1 0,017
P2 0,017
P3 0,017
P4 0,017.
PSA 0,028
REF 0,052

TOTAL 68,894
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Comparacion entre los costes de los equipos
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Figura 17. Comparacion entre los costes de los equipos de la planta industrial. Elaboracion propia.

En la Figura 17. Comparacion entre los costes de los equipos de la planta industrial. Elaboracion propia.se
muestra que, al igual que en el caso de planta a escala laboratorio, la mayor inversion que se debe realizar es
sobre el quemador del gas que no ha reaccionado, a diferencia de otros articulos tales y como son Lee et al.,
2020 en el cual el mayor coste esta asociado al equipo PSA. Al igual que en el caso de los diferentes escenarios
a escala laboratorio, se vuelve a apreciar como las bombas son los equipos que requieren menor inversion
asociado, ya gue el caudal de agua a bombear es mucho menor que el caudal de biogas.

Esta similitud entre el escalado y los escenarios laboratorios se debe a que para el escalado de la planta se ha
aumentado la capacidad de los equipos pero no el nimero de equipos.

Tabla 31. Ingresos por ventas en escala industrial. Elaboracién propia.

Produccion de hidrégeno  4.499,41 kg/h  13.490.842,2

Produccion de HPS 2.634.430 kg/h  595.499.119,93

Ingresos totales - 608.989.962,1

En la tabla 31 se muestra como la mayoria de los ingresos provienen de la venta de vapor de alta presion, dado
que el caudal producido es muy superior al de la produccion de hidrégeno.
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A continuacion, se muestra una tabla con los costes directo, indirecto, de inversion e inversion anualizado, y
produccion directo, indirecto y total:

Tabla 32. Costes directo, indirecto, de inversion y produccion del escalado industrial. Elaboracion propia.

Costes (M$/a)

Coste directo total 58,08
Coste indirecto total 20,96
Coste total de inversion 79,04

Coste total de inversion anualizado = 8,67
Coste de produccion directo 571,38
Coste de produccion indirecto 6,40

Coste total de produccion 577,93

El coste total de produccion de 14,68 $/kg H,, un coste hasta 4,5 veces mayor que otros estudios que han
realizado un escalado industrial de una planta de produccion de hidrégeno a partir de reformado seco (Lee et al.,
2020) que han obtenido un coste total de produccion de 3,27 $/kg H.. Esto se debera a la baja conversion de
reactivo y costes asociados en su mayoria al caudal de reactivo necesario para producir la reaccién.
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5.3.2 Calculo del VAN, TIR y Payback

A continuacion, se representa el flujo de caja actualizado (Figura 18) y acumulado (Figura 19), ya que para
obtener el segundo tipo de flujo se debe partir del flujo de caja actualizado, en el cual se representa el flujo de
caja actual con respecto al del afio pasado.

A partir de estas graficas han calculado el VAN, TIR y Payback, permitiendo evaluar la planta debidamente:

Flujo de caja
30,00
20,00

“““““lll

0,00
-10,00
-20,00

Millones €

-30,00
-40,00
-50,00
Afos

Figura 18. Flujo de caja actualizado. Elaboracién propia.

Flujo de caja acumulado
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Figura 19. Flujo de caja acumulado. Elaboracién propia.
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A partir de estos datos se obtiene:

» Valor Actual Neto (VAN): 145.343.954,35. Este es superior a cero, por lo que se espera obtener grandes
beneficios con la planta.

» TIR: 33%, inferior al 35%, se puede asumir que los célculos estan realizados debidamente.

» PayBack: 4 afios y 6 meses. A partir de este punto la instalacion podra empezar a tener beneficios. Se
ha tenido en cuenta que los dos primero afios la planta no genera actividad.



6 CONCLUSIONES Y FUTUROS TRABAJOS

6.1 Modelado y simulacion de la planta

Durante el modelado de la planta se ha pretendido evaluar la cinética asociada al reformado seco de metano.
Este TFM ha propuesto un estudio en el cual se realice un modelo cinético de los reactores de reformado con
vapor para obtener datos méas exactos sobre la conversion de las corrientes en el paso de los mismos, la demanda
térmica asociada al equipo, asi como obtener un coste mas preciso asociado a estos reactores.

Con respecto a la simulacion de los diferentes escenarios analizados se puede concluir que la porosidad del
material no afecta en la produccion de hidrogeno ni en la de vapor de alta presion, aunque se debe tener en cuenta
que Aspen Plus® no es capaz de modelizar la fluidodindmica de las distintas configuraciones internas de los
monolitos. Para ello seria necesario de otras herramientas como Aspen Custom Modeler en el caso de conocer
las ecuaciones que rigen el comportamiento fluidodinamico o programas de computacion fluidodinamica tales
como Autodesk CFD o Ansys Fluent.

Atendiendo al efecto de la temperatura, un incremento en este pardmetro conlleva una mayor produccion de
hidrégeno (reaccion endotérmica) y una menor produccién de vapor (menos reactivos a antorcha y calor
utilizado mayoritariamente para el precalentamiento de la corriente de reactivo). Por tanto, se concluye que un
aumento de la temperatura de operacion es beneficioso para el sistema, ya que no es necesario un aporte de calor
externo por la integracion energética realizada y persiguiendo el objetivo principal del estudio, centrado en la
produccién de hidrdgeno.

De igual manera se propone un estudio que explore la posibilidad de utilizar diferentes cantidades de catalizador
para ayudar a obtener una mayor conversion de los reactivos, ya que una pequefia cantidad de catalizador ha
representado un gran aumento de la conversion de los reactivos, tal y como se muestra en la Figura 15, por lo
gue no existiria un gran aumento del coste del catalizador.

6.2 Evaluacion tecno-economica

En la validacion del modelo se encuentran grandes diferencias entre el modelo tedrico y experimental debido a,
como se menciond anteriormente, Aspen no es capaz de modelar los efectos de la fluidodinamica del modelo y,
de igual manera, en los monolitos cerdmicos se expresa que la baja conversion obtenida es debido a la baja carga
de catalizador presente y al bloqueo fisico producido por la alimina hacia el rodio. Sin embargo, se considera
que el modelo se aproxima adecuadamente a la actividad realizada por los monolitos cerdmicos.

De acuerdo con los resultados econémicos, este trabajo ha llegado a las siguientes conclusiones:

> No existe una diferencia importante en el coste de los equipos entre los diferentes escenarios,
observandose un valor promedio aproximado de 42.000$. EI motivo de estos resultados se debe a que
las condiciones de operacion son muy similares entre los diferentes escenarios. De igual manera, se
requiere similares materias primas y corrientes de servicio, sélo diferenciandose en la cantidad de agua
destinada a produccion de HPS (7,482-7,323 kmol/h)

» Evaluando la diferencia entre los costes de equipos se observa que el mayor coste esta determinado por
el quemador, llevando este a superar el 80% de los costes asociados a los equipos. Esto se debe a que
la mayoria de metano no reaccionay, por lo tanto, se lleva al quemador para producir calor. Este calor
primero es destinado a calentar los reactivos entrantes al reactor de reformado hasta la temperatura de
operacion y, posteriormente, producir vapor de alta presion con el calor residual restante.

> La diferencia principal entre los casos son los ingresos por ventas, que aumenta al disminuir la
temperatura de operacion, aunque la diferencia entre los escenarios no supera el 1,2% en ningdn caso.
Esto es debido a que se produce una mayor generacion de vapor de alta presion, el cual genera la
mayoria de los ingresos obtenidos, es decir, representa méas del 90% de los ingresos.
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> Se ha realiza el proceso de escalado del escenario 3 (monolito cerdmico a 900°C). Aunque no ha sido
el escenario mas prometedor econémicamente es aquel en el que se produce una mayor cantidad de
hidrdgeno. Se debe tener en cuenta que el objetivo principal de la planta es producir la mayor cantidad
de hidrégeno y la diferencia entre el coste de los diferentes escenarios supera ligeramente el 1%. Se
concluye que la diferencia no es relevante.

6.3 Escalado industrial

Se ha supuesto una planta con una produccion de 50.000 Nm?%h de hidrégeno, en la cual se ha obtenido un coste
total de produccion de 14,68 $/kg H.. Este coste resultante ha sido hasta 4,5 veces mayor que otros estudios que
han realizado un escalado industrial de una planta de produccion de hidrégeno a partir de reformado seco (Lee
et al., 2020). Esto se debera a la baja conversidn de reactivo y costes asociados en su mayoria al caudal de
reactivo necesario para producir la reaccion. A partir de esta conclusién se propone realizar un estudio que
permita optimizar el proceso, incluyendo recirculaciones del reactivo no reaccionado para reducir el coste
asociado a la produccién de hidrdgeno.

Con respecto a los costes asociados a la generacion de electricidad se ha obtenido que consumo total de energia
ha sido 5 veces menor que el articulo realizado por Phan et al., 2020 y 1,15 veces menor que en el articulo
realizado por Lee et al., 2020. Por tanto, la integracion energética ha sido correctamente realizada, evitando
sobrecostes asociados a la demanda energética del proceso.

Se debe tener en cuenta que la mayor inversion que se debe realizar en los equipos se trata del quemador, debido
al gran efluente de metano que llega al equipo y la gran generacion de calor, a diferencia del articulo Lee et al.,
en el cual el mayor coste se refleja en el equipo tipo PSA, aunque se debe tener en cuenta gue este trabajo no
considera el tratamiento del metano sin convertir para producir vapor de alta presion.

Con respecto al VAN se ha obtenido un valor superior a 0, por lo que se concluye que la planta es prometedora
desde el punto de vista econémico. En el caso del TIR es inferior al 35% pero muy cercano, se concluye
igualmente que los célculos han sido debidamente realizados.

Por ultimo, se ha obtenido un Payback de 4 afios y 6 meses que, considerando que los dos primeros afios no se
realiza actividad, a partir de los 2 afios y medio de actividad se habra recuperado el capital invertido, lo cual es
positivo desde el punto de vista econémico.

Se propone un estudio futuro en el cual se evalGe el rendimiento y costes asociados a la produccion de hidrégeno
utilizando un catalizador mas econémico y una mayor cantidad de catalizador para aumentar la conversion de
los reactivos y explorar un escenario en el cual la temperatura de operacion sea menor a la elegida para el
escalado industrial.



Anexo |: Balances de materia y energia

Escenario 1: Monolito ceramico a 700°C

Unidades 1 11
Desde C1 MIX1
Hacia INTC1 INT3
Fase Vapor Vapor
Fraccion molar
CH4 0,60 0,02
CO2 0,40 0,02
H.0 0,00 0,00
N2 0,00 0,76
Co 0,00 0,00
H> 0,00 0,00
07) 0,00 0,20
Flujo molar kmol/h 0,30 7,23
Flujo masico kg/h 8,13 208,48
Flujo volumétrico m3/h 2,68 179,32
Temperatura °oC 160,16 25,10
Presion Bar 4,00 1,00
Fraccion vapor 1,00 1,00
Fraccion liquida 0,00 0,00
Entalpia kJ/kmol  -19685 -8882,93
Entropia kJ/kmol*K  -0,04 0,00

1S
INTC1

Cc2
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
2,18
80,00
4,00
1,00
0,00

-200140

-0,05

2
Cc2
INTC2
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,32
152,44
8,00
1,00
0,00

-197220

-0,04

ANEXO0S

2CONW 3 3CONW 5 6 7 9 AIRE
INT4 C3 INT1 P1 P2 P3 INT5
INT1 INTC3 P2 P3 P4 CONDENSE = MIX1
Mix Vapor Mix Ligquido Liquido Liquido Mix Vapor
0,00 0,60 0,00 0,00 0,00 0,00 0,25 0,00
0,00 0,40 0,00 0,00 0,00 0,00 0,20 0,00
1,00 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,46 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,79
0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,08 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,21
0,30 0,30 0,30 0,32 0,32 0,32 0,65 6,93
5,34 8,13 5,34 5,79 5,79 5,79 13,92 200
0,22 0,81 0,01 0,01 0,01 0,01 0,57 171,86
200,03 121,99 85,00 25,05 25,12 25,19 38,00 25,00
15,65 12,00 15,65 4,00 8,00 12,00 15,70 1,00
0,31 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,54 1,00
0,69 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,46 0,00

-261740 -198560 -281580 -285920 -285910 -285900 -229480 -6,24
-0,10 -0,05 -0,15 -0,16 -0,16 -0,16 -0,10 0,00
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Unidades  B'OGA CONWATE
S COM-F COM-P R CW1 CWIS CWwW2
Desde COMBUS
INT3 T CONDENSE INTC1
Hacia COMBUS
C1 T INT2 INT4 INTC1 INTC2
Fase Vapor Vapor Vapor Liquid Liquid  Liquid  Liquid
Fraccién molar
CH, 0,60 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CO2 0,40 0,02 0,04 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 0,00 0,00 0,05 1,00 1,00 1,00 1,00
N2 0,00 0,76 0,76 0,00 0,00 0,00 0,00
CO 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ha 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0; 0,00 0,20 0,16 0,00 0,00 0,00 0,00
Flujo molar kmol/h 0,30 7,23 7,23 0,30 0,64 0,64 0,58
Flujo masico kg/h 8,13 208,48 208,48 5,34 1155 1155 1048
Flujo mh
volumétrico 7,29 199,53 73,89 0,01 0,02 0,02 0,01
Temperatura °C 25,00 58,64 1651,60 38,00 2500 4500 25,00
Presion Bar 1,01 1,00 15,65 15,65 1,00 1,00 1,00
Fraccion vapor 1,00 1,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Fraccion liquida 0,00 0,00 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Entalpia kJ/kmol - - -
202150  -7890,97 28941,01 -285150 285930 284410 285930
Entropia kifkmol*
K -0,04 0,01 0,04 -0,16 -0,16 -0,16 -0,16

CW2s

INTC2

Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,58
10,48

0,01
45,00
1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

CW3

INTC3
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01
25,00
1,00
0,00
1,00

285930 284410

-0,16

CWS3S

INTC3

Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01

45,00

1,00
0,00
1,00

-0,16

FG1

INT6

Vapor

0,00
0,04
0,05
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,48

15,13
120,01
15,65
1,00
0,00

24258,6

1

-0,01

FLUEGA
S

INT2

INT6
Vapor

0,00
0,04
0,05
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,48

70,25
1556,78
15,65
1,00
0,00

25371,84

0,04
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CoO
H2
0,
Flujo molar
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

kmol/h

H2
PSA

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
1,00
0,00
0,05
0,10
0,09
38,00
15,65
1,00
0,00
389,24
-0,02

HPS HTS-F HTS-P LTS-F LTS-P MIX PSA-F
INT6 INT3 HTS-WGS INT4 LTS-WGS MIXER1 CONDENSE
HTS-WGS INT4 LTS-WGS INTS INT1 PSA
Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Mix Vapor
0,00 0,25 0,25 0,25 0,25 0,29 0,47
0,00 0,16 0,19 0,19 0,20 0,19 0,37
1,00 0,50 0,47 0,47 0,46 0,52 0,01
0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,04 0,01 0,01 0,00 0,00 0,00
0,00 0,04 0,07 0,07 0,08 0,00 0,15
0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
7,48 0,65 0,65 0,65 0,65 0,62 0,35
134,79 13,92 13,92 13,92 13,92 13,92 8,58
7,77 2,08 2,48 1,61 1,72 0,50 0,57
244,25 350,00 457,00 210,00 238,00 50,19 38,00
36,00 16,00 15,75 15,75 15,70 16,00 15,65
1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,48 1,00
0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,52 0,00
-236010  -196120 -192530 -203220 -202380  -244160 -182660
-0,06 -0,02 -0,02 -0,03 -0,03 -0,11 -0,05
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PWW
INTS
INT6

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,48
134,79
0,18
50,62
1,00
0,00
1,00
-283980
-0,16

REF-F
INT2
REF

Vapor

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
3,13
700,00
16,00
1,00
0,00
-193050
-0,01

REF-P
REF
INT3

Vapor

0,25
0,16
0,50
0,00
0,04
0,04
0,00
0,65
13,92
2,89
591,50
16,00
1,00
0,00
-185020
-0,01

Anexos

Si
INT1
INT2

Mix

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,78
133,40
16,00
0,60
0,40
-234710
-0,09
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Unidades S3 S6 STEAM1 STEAM2 TAILGAS WATER WW
Desde INTC2 INTC3 C4 P4 PSA
Hacia C3 C4 MIXER1 MIXER1 MIX1 P1 INT5
Fase Vapor Vapor Vapor Liquido Mix Liquido Liquid
Fraccién molar
CH, 0,60 0,60 0,60 0,00 0,55 0,00 0,00
CO2 0,40 0,40 0,40 0,00 0,44 0,00 0,00
H20 0,00 0,00 0,00 1,00 0,01 1,00 1,00
N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Co 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00
H. 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Flujo molar kmol/h 0,30 0,30 0,30 0,32 0,30 0,32 748
Flujo masico kg/h 8,13 8,13 8,13 5,79 8,48 5,79 134,79
Flujo volumétrico m3h 1,08 0,72 0,59 0,01 0,48 0,01 0,18
Temperatura °C 80,00 80,00 109,72 25,25 38,00 25,00 20,00
Presion Bar 8,00 12,00 16,00 16,00 15,65 1,01 1,00
Fraccién vapor 1,00 1,00 1,00 0,00 1,00 0,00 0,00
Fraccion liquida 0,00 0,00 0,00 1,00 0,00 1,00 1,00
Entalpia kJ/kmol ~ -200210 -200280 -199130  -285890  -214640  -285930 -286320

Entropia kJ/kmol*K  -0,05 -0,06 -0,06 0,16 -0,06 0,16 0,16
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Escenario 2: Monolito ceramico an 800°C

Unidades 1 11
Desde INTC1 INT3
Hacia Vapor Vapor
Fase
Fraccion molar 0,60
CH4 0,40 0,02
CO. 0,00 0,00
H.0 0,00 0,76
N2 0,00 0,00
CoO 0,00 0,00
H. 0,00 0,20
07) 0,00 0,22
Flujo molar kmol/h 0,30 7,23
Flujo mésico kg/h 8,13 208,68
Flujo volumétrico m3/h 2,68 179,30
Temperatura °C 160,16 25,07
Presién Bar 4,00 1,00
Fraccion vapor 1,00 1,00
Fraccion liquida 0,00 0,00
Entalpia kd/kmol  -196850 -9185,31
Entropia kd/kmol*K = -0,04 0,00

1S
Cc2
Vapor

0,02
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
2,18
80,00
4,00
1,00
0,00
-200140
-0,05

2

INTC2
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,32
152,44
8,00
1,00
0,00
-197220
-0,04

2CONW
INT1
Mixed

0,60
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,28
5,08
0,23
200,08
15,65
0,35
0,65
-260330
-0,10

60

3
INTC3
Vapor

0,00
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,81
121,99
12,00
1,00
0,00
-198560
-0,05

3CONW

Mixed

0,60
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,28
5,08
0,01
85,00
15,65
0,00
1,00
-281570
-0,15

5
P2
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,05
4,00
0,00
1,00
-285920
-0,16

6
P3
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,12
8,00
0,00
1,00
-285910
-0,16

7
P4
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,19
12,00
0,00
1,00
-285900
-0,16

Anexos

9 AIRE
CONDENSE MIX1

Mixed Vapor
0,00 0,24
0,21 0,00
0,43 0,00
0,00 0,79
0,00 0,00
0,12 0,00
0,00 0,21
0,00 0,23
0,66 6,93

13,92 200,00

0,62 171,86
38,00 25,00
15,70 1,00
0,58 1,00
0,42 0,00
-221350 -6,24
-0,09 0,00
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Unidades
Desde

Hacia

Fase
Fraccion molar
CH4
CO,
H20
N2
Co
H>
0,
Flujo molar
Flujo mésico
Flujo
volumétrico
Temperatura °oC
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida

kmol/h
kg/h

m3/h

Entalpia kJ/kmol
kJ/kmol*

Entropia K

BIOGA
S

C1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13

7,29

25,00
1,01
1,00
0,00

-202150

-0,04

COM-F

INT3

COMBUS
T

Vapor

0,02
0,02
0,00
0,76
0,00
0,00
0,20
7,23
208,68

203,38

65,03
1,00
1,00
0,00

-8002,76

0,01

COM-P

COMBUS
T

INT2
Vapor

0,00
0,04
0,04
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,68

73,89

1651,60
15,65
1,00
0,00

29403,36

0,04

CONWATE
R

CONDENSE

INT4
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,28
5,08

0,01

38,00
15,65
0,00
1,00

-285140

-0,16

Cw1

INTC1
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,64
11,55
0,02
25,00
1,00
0,00
1,00

285930

-0,16

CWI1S

INTC1

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,64
11,55

0,02

45,00
1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

61
Cw2 Cw2s Cws
INTC2

INTC2 INTC3

Liquido Liquido Liquido
0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00
1,00 1,00 1,00
0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00
0,58 0,58 0,33
10,48 10,48 6,03
0,01 0,01 0,01
25,00 45,00 25,00
1,00 1,00 1,00
0,00 0,00 0,00
1,00 1,00 1,00

285930 284410 285930

-0,16 -0,16 -0,16

CW3S

INTC3

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01

45,00
1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

FG1 FLUEGA
S
INT6 INT2
INT6
Vapor Vapor
0,00 0,00
0,04 0,04
0,04 0,04
0,76 0,76
0,00 0,00
0,00 0,00
0,16 0,16
7,23 7,23
208,68 208,68
15,13 69,79
120,00 154478
15,65 15,65
1,00 1,00
0,00 0,00
237706  25386,69
3
-0,01 0,04



62

Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20

N2

CoO

H.

02
Flujo molar
Flujo masico kg/h

Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

kmol/h

H2
PSA

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
1,00
0,00
0,08
0,16
0,14
38,00
15,65
1,00
0,00
389,24
-0,02

HPS
INT6

Vapor

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,40
133,36
7,69
244,25
36,00
1,00
0,00
-236010
-0,06

HTS-F
INT3
HTS-WGS
Vapor

0,24
0,15
0,49
0,00
0,07
0,06
0,00
0,66
13,92
2,13
350,00
16,00
1,00
0,00
-188680
-0,02

HTS-P

HTS-WGS

INT4
Vapor

0,24
0,20
0,44
0,00
0,02
0,11
0,00
0,66
13,92
2,54
457,00
15,75
1,00
0,00
-185820
-0,01

LTS-F
INT4
LTS-WGS
Vapor

0,24
0,20
0,44
0,00
0,02
0,11
0,00
0,66
13,92
1,65
210,00
15,75
1,00
0,00
-196360
-0,03
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LTS-P

LTS-WGS

INT5
Vapor

0,24
0,21
0,43
0,00
0,00
0,12
0,00
0,66
13,92
1,76
238,00
15,70
1,00
0,00
-195700
-0,03

MIX

MIXER1

INT1
Mix

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,50
50,19
16,00
0,48
0,52

-244160

-0,11

PSA-F
CONDENSE

PSA

Vapor

0,41
0,36
0,01
0,00
0,01
0,21
0,00
0,38
8,84
0,62
38,00
15,65
1,00
0,00

-174240

-0,04

PWW
INT5
INT6

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,40
133,36
0,18
49,98
1,00
0,00
1,00

-284030

-0,16

REF-F

INT2
REF

Vapor

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
3,44

800,00

16,00
1,00
0,00

-187650

0,00

REF-P
REF
INT3

Vapor

0,24
0,15
0,49
0,00
0,07
0,06
0,00
0,66
13,92
3,11
634,50
16,00
1,00
0,00

-175750

0,00

Anexos

S1
INT1
INT2

Mix

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,78
134,18
16,00
0,61
0,39
-234530
-0,09
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CO
H.
02
Flujo molar kmol/h
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico m3/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

S3

INTC2

C3

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,08

80,00

8,00
1,00
0,00

-200210
-0,05

S6

INTC3

C4

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,72

80,00
12,00

1,00
0,00

-200280
-0,06

STEAM1 STEAM2 TAILGAS WATER

C4

MIXER1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,59

109,72
16,00

1,00
0,00

-199130
-0,06

P4

MIXER1
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01

25,25
16,00

0,00
1,00

-285890
-0,16

PSA
MIX1

Mix

0,52
0,46
0,01
0,00
0,01
0,00
0,00
0,30
8,68
0,48

38,00
15,65

1,00
0,00

-221820
-0,06

P1
Ligquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,00
1,01
0,00
1,00
-285930
-0,16

WWwW

INT5
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,40
133,36
0,18
20,00
1,00
0,00
1,00
-286320
-0,16
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Escenario 3: Monolito ceramico a 900°C

Unidades

Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H.0O
N2
Cco
H2
0,
Flujo molar kmol/h
Flujo mésico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol

Entropia kJ/kmol*K

1
Cl
INTC1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
2,68
160,16
4,00
1,00
0,00
-196850
-0,04

11
MIX1
INT3
Vapor

0,02
0,02
0,00
0,76
0,00
0,00
0,20
7,23
208,90
179,28
25,02
1,00
1,00
0,00
-9516,79
0,00

1S
INTC1

Cc2
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
2,18
80,00
4,00
1,00
0,00
-200140
-0,05

2
(67
INTC2
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,32
152,44
8,00
1,00
0,00
-197220
-0,04

2CONW
INT4
INT1
Mix

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,27
4,79
0,25
200,13
15,65
0,39
0,61
-258620
-0,10
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3
C3
INTC3
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,81
121,99
12,00
1,00
0,00
-198560
-0,05

3CONW
INT1

Mix

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,27
4,79
0,01
85,00
15,65
0,00
1,00
-281560
-0,15

5

P1

P2
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,05
4,00
0,00
1,00
-285920
-0,16

6

P2

P3
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,12
8,00
0,00
1,00
-285910
-0,16

7

P3

P4
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,19
12,00
0,00
1,00
-285900
-0,16

9
INTS

Anexos

AIRE

CONDENSE = MIX1

Mix

0,22
0,21
0,39
0,00
0,01
0,17
0,00
0,68
13,92
0,67
38,00
15,70
0,61
0,39
-212830
-0,09

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,79
0,00
0,00
0,21
6,93
200,00
171,86
25,00
1,00
1,00
0,000
-6,24
0,00
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Unidades  B'OGA CONWATE
S COM-F COM-P R CW1 CWIS CWwW2
Desde COMBUS
INT3 T CONDENSE INTC1
Hacia COMBUS
C1 T INT2 INT4 INTC1 INTC2
Fase Vapor Vapor Vapor Liquido Liquido Liquido Liquido
Fraccién molar
CH, 0,60 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CO2 0,40 0,02 0,04 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 0,00 0,00 0,04 1,00 1,00 1,00 1,00
N2 0,00 0,76 0,76 0,00 0,00 0,00 0,00
CO 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ha 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0; 0,00 0,20 0,16 0,00 0,00 0,00 0,00
Flujo molar kmol/h 0,30 7,23 7,23 0,27 0,64 0,64 0,58
Flujo masico kg/h 8,13 208,90 208,90 4,79 1155 1155 1048
Flujo mh
volumétrico 7,29 206,55 73,90 0,01 0,02 0,02 0,01
Temperatura °C 25,00 70,27 1651,60 38,00 2500 4500 25,00
Presion Bar 1,01 1,00 15,65 15,65 1,00 1,00 1,00
Fraccion vapor 1,00 1,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Fraccion liquida 0,00 0,00 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Entalpia kJ/kmol - - -
202150  -8177,38 2991246 -285130 285930 284410 285930
Entropia kifkmol*
K -0,04 0,01 0,04 -0,16 -0,16 -0,16 -0,16

CW2s

INTC2

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,58
10,48

0,01
45,00
1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

CW3

INTC3
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01
25,00
1,00
0,00
1,00

285930

-0,16

CW3S

INTC3

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01

45,00

1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

FG1

INT6

Vapor

0,00
0,04
0,04
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,90

15,13
120,00
15,65
1,00
0,00

232329

4

-0,01

FLUEGA
S

INT2

INT6
Vapor

0,00
0,04
0,04
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,90

69,34
1532,90
15,65
1,00
0,00

25454,30

0,04
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CoO
H.
02
Flujo molar kmol/h
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

H2

PSA

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
1,00
0,00
0,11
0,23
0,19

38,00
15,65

1,00
0,00

389,24
-0,02

HPS
INT6

Vapor

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,32
131,92
7,61
244,25
36,00
1,00
0,00

-236010

-0,06

HTS-F

INT3

HTS-WGS
Vapor

0,22
0,13
0,48
0,00
0,09
0,08
0,00
0,68
13,92
2,18

350,00

16,00
1,00
0,00

-180850

-0,02

HTS-P
HTS-WGS

INT4

Vapor

0,22
0,20
0,41
0,00
0,02
0,15
0,00
0,68
13,92
2,61

457,00

15,75
1,00
0,00

-178780

-0,01

LTS-F LTS-P
INT4 LTS-WGS
LTS-WGS INTS
Vapor Vapor
0,22 0,22
0,20 0,21
0,41 0,39
0,00 0,00
0,02 0,01
0,15 0,17
0,00 0,00
0,68 0,68
13,92 13,92
1,69 1,80
210,00 238,00
15,75 15,70
1,00 1,00
0,00 0,00
-189150 -188690
-0,03 -0,03
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MIX

MIXER1

INT1

Mixed

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,50
50,19
16,00
0,48
0,52

-244160

-0,11

PSA-F
CONDENSE
PSA
Vapor

0,36
0,35
0,01
0,00
0,01
0,27
0,00
0,41
9,13
0,67

38,00
15,65

1,00
0,00

-166360
-0,04

PWW
INT5
INT6

Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,32
131,92
0,18
49,24
1,00
0,00
1,00

-284080

-0,16

REF-F

INT2
REF

Vapor

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
3,76

900,00

16,00
1,00
0,00

-182310

0,00

REF-P
REF
INT3

Vapor

0,22
0,13
0,48
0,00
0,09
0,08
0,00
0,68
13,92
3,30
669,22
16,00
1,00
0,00

-166570

0,00

Anexos

S1
INT1
INT2

Mixed

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,79
135,01
16,00
0,61
0,39
-234340
-0,08
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CO
H.
02
Flujo molar kmol/h
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico m3/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

S3

INTC2

C3

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,08

80,00

8,00
1,00
0,00

-200210
-0,05

S6

INTC3

C4

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,72

80,00
12,00

1,00
0,00

-200280
-0,06

STEAM1 STEAM2 TAILGAS WATER

C4

MIXER1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,59

109,72
16,00

1,00
0,00

-199130
-0,06

P4

MIXER1
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01

25,25
16,00

0,00
1,00

-285890
-0,16

PSA
MIX1

Mix

0,50
0,48
0,01
0,00
0,01
0,00
0,00
0,30
8,90
0,48

38,00
15,65

1,00
0,00

-229670
-0,05

P1
Ligquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,00
1,01
0,00
1,00
-285930
-0,16

WWwW

INT5
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,32
131,92
0,17
20,00
1,00
0,00
1,00
-286320
-0,16
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Escenario 4: Monolito metalico a 700°C

Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H.0
N2
Co
H>
0,
Flujo molar kmol/h
Flujo mésico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

1
C1
INTC1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
2,68
160,16
4,00
1,00
0,00
-19685
-0,04

11
MIX1
INT3
Vapor

0,02
0,02
0,00
0,76
0,00
0,00
0,20
7,23
208,48
179,32
25,10
1,00
1,00
0,00

-8882,93

0,00

1S

INTC1

C2

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
2,18

80,00

4,00
1,00
0,00

-200140
-0,05

2
C2
INTC2
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,32
152,44
8,00
1,00
0,00
-197220
-0,04

2CONW
INT4
INT1
Mix

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
5,34
0,22
200,03
15,65
0,31
0,69
-261740
-0,10
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3
C3
INTC3
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,81
121,99
12,00
1,00
0,00
-198560
-0,05

3CONW
INT1

Mix

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
5,34
0,01
85,00
15,65
0,00
1,00
-281580
-0,15

5

P1

P2
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,05
4,00
0,00
1,00
-285920
-0,16

6

P2

P3
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,12
8,00
0,00
1,00

-285910

-0,16

;
P3
P4

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01

25,19
12,00

0,00
1,00

-285900
-0,16

9
INTS

Mix

0,25
0,20
0,46
0,00
0,00
0,08
0,00
0,65
13,92
0,57
38,00
15,70
0,54
0,46

-229480

-0,10

Anexos

AIRE

CONDENSE = MIX1

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,79
0,00
0,00
0,21
6,93
200
171,86
25,00
1,00
1,00
0,00
-6,24
0,00
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Unidades  B'OGA CONWATE
S COM-F COM-P R CW1 CWIS CWwW2
Desde COMBUS
INT3 T CONDENSE INTC1
Hacia COMBUS
C1 T INT2 INT4 INTC1 INTC2
Fase Vapor Vapor Vapor Liquid Liquid  Liquid  Liquid
Fraccién molar
CH, 0,60 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CO2 0,40 0,02 0,04 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 0,00 0,00 0,05 1,00 1,00 1,00 1,00
N2 0,00 0,76 0,76 0,00 0,00 0,00 0,00
CO 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ha 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0; 0,00 0,20 0,16 0,00 0,00 0,00 0,00
Flujo molar kmol/h 0,30 7,23 7,23 0,30 0,64 0,64 0,58
Flujo masico kg/h 8,13 208,48 208,48 5,34 1155 1155 1048
Flujo mh
volumétrico 7,29 199,53 73,89 0,01 0,02 0,02 0,01
Temperatura °C 25,00 58,64 1651,60 38,00 2500 4500 25,00
Presion Bar 1,01 1,00 15,65 15,65 1,00 1,00 1,00
Fraccion vapor 1,00 1,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Fraccion liquida 0,00 0,00 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Entalpia kJ/kmol - - -
202150  -7890,97 28941,01 -285150 285930 284410 285930
Entropia kifkmol*
K -0,04 0,01 0,04 -0,16 -0,16 -0,16 -0,16

CW2s

INTC2

Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,58
10,48

0,01
45,00
1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

CW3

INTC3
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01
25,00
1,00
0,00
1,00

285930 284410

-0,16

CWS3S

INTC3

Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01

45,00

1,00
0,00
1,00

-0,16

FG1

INT6

Vapor

0,00
0,04
0,05
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,48

15,13
120,01
15,65
1,00
0,00

24258,6

1

-0,01

FLUEGA
S

INT2

INT6
Vapor

0,00
0,04
0,05
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,48

70,25
1556,78
15,65
1,00
0,00

25371,84

0,04
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CoO
H.
02
Flujo molar kmol/h
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

H2

PSA

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
1,00
0,00
0,05
0,10
0,09

38,00
15,65

1,00
0,00

389,24
-0,02

HPS
INT6

Vapor

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,48
134,79
7,77
244,25
36,00
1,00
0,00

-236010

-0,06

HTS-F

INT3

HTS-WGS
Vapor

0,25
0,16
0,50
0,00
0,04
0,04
0,00
0,65
13,92
2,08

350,00
16,00

1,00
0,00

-196120

-0,02

HTS-P
HTS-WGS

INT4

Vapor

0,25
0,19
0,47
0,00
0,01
0,07
0,00
0,65
13,92
2,48

457,00

15,75
1,00
0,00

-192530

-0,02

LTS-F
INT4
LTS-WGS
Vapor

0,25
0,19
0,47
0,00
0,01
0,07
0,00
0,65
13,92
1,61
210,00
15,75
1,00
0,00
-203220
-0,03

70

LTS-P

LTS-WGS

INTS
Vapor

0,25
0,20
0,46
0,00
0,00
0,08
0,00
0,65
13,92
1,72
238,00
15,70
1,00
0,00
-202380
-0,03

MIX

MIXER1

INT1
Mix

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,50
50,19
16,00
0,48
0,52

-244160

-0,11

PSA-F
CONDENSE
PSA
Vapor

0,47
0,37
0,01
0,00
0,00
0,15
0,00
0,35
8,58
0,57

38,00
15,65

1,00
0,00

-182660
-0,05

PWW
INT5
INT6

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,48
134,79
0,18
50,62
1,00
0,00
1,00

-283980

-0,16

REF-F

INT2
REF

Vapor

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
3,13

700,00
16,00

1,00
0,00

-193050

-0,01

REF-P
REF
INT3

Vapor

0,25
0,16
0,50
0,00
0,04
0,04
0,00
0,65
13,92
2,89
591,50
16,00
1,00
0,00

-185020

-0,01

Anexos

S1
INT1
INT2

Mix

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,78
133,40
16,00
0,60
0,40
-234710
-0,09
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CO
H.
02
Flujo molar kmol/h
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico m3/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

S3

INTC2

C3

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,08

80,00

8,00
1,00
0,00

-200210
-0,05

S6

INTC3

C4

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,72

80,00
12,00

1,00
0,00

-200280
-0,06

STEAM1

C4

MIXER1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,59

109,72
16,00

1,00
0,00

-199130
-0,06

STEAM2 TAILGAS WATER

P4

MIXER1
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01

25,25
16,00

0,00
1,00

-285890
-0,16

PSA
MIX1

Mix

0,55
0,44
0,01
0,00
0,01
0,00
0,00
0,30
8,48
0,48

38,00
15,65

1,00
0,00

-214640
-0,06

P1
Ligquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,00
1,01
0,00
1,00
-285930
-0,16

WWwW

INT5
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,48
134,79
0,18
20,00
1,00
0,00
1,00
-286320
-0,16
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Escenario 5: Monolito metalico a 800°C

Unidades 1 11
Desde INTC1 INT3
Hacia Vapor Vapor
Fase
Fraccion molar 0,60
CH4 0,40 0,02
CO. 0,00 0,00
H.0 0,00 0,76
N2 0,00 0,00
CoO 0,00 0,00
H. 0,00 0,20
07) 0,00 0,22
Flujo molar kmol/h 0,30 7,23
Flujo mésico kg/h 8,13 208,68
Flujo volumétrico m3/h 2,68 179,30
Temperatura °C 160,16 25,07
Presién Bar 4,00 1,00
Fraccion vapor 1,00 1,00
Fraccion liquida 0,00 0,00
Entalpia kd/kmol  -196850 -9185,31
Entropia kd/kmol*K = -0,04 0,00

1S
Cc2
Vapor

0,02
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
2,18
80,00
4,00
1,00
0,00
-200140
-0,05

2

INTC2
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,32
152,44
8,00
1,00
0,00
-197220
-0,04

2CONW
INT1
Mixed

0,60
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,28
5,08
0,23
200,08
15,65
0,35
0,65
-260330
-0,10
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3
INTC3
Vapor

0,00
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,81
121,99
12,00
1,00
0,00
-198560
-0,05

3CONW

Mixed

0,60
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,28
5,08
0,01
85,00
15,65
0,00
1,00
-281570
-0,15

5
P2
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,05
4,00
0,00
1,00
-285920
-0,16

6
P3
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,12
8,00
0,00
1,00
-285910
-0,16

7
P4
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,19
12,00
0,00
1,00
-285900
-0,16

Anexos

9 AIRE
CONDENSE MIX1

Mixed Vapor
0,00 0,24
0,21 0,00
0,43 0,00
0,00 0,79
0,00 0,00
0,12 0,00
0,00 0,21
0,00 0,23
0,66 6,93

13,92 200,00

0,62 171,86
38,00 25,00
15,70 1,00
0,58 1,00
0,42 0,00
-221350 -6,24
-0,09 0,00
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Unidades
Desde

Hacia

Fase
Fraccion molar
CH4
CO,
H20
N2
Co
H>
0,
Flujo molar
Flujo mésico
Flujo
volumétrico
Temperatura °oC
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida

kmol/h
kg/h

m3/h

Entalpia kJ/kmol
kJ/kmol*

Entropia K

BIOGA
S

C1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13

7,29

25,00
1,01
1,00
0,00

-202150

-0,04

COM-F

INT3

COMBUS
T

Vapor

0,02
0,02
0,00
0,76
0,00
0,00
0,20
7,23
208,68

203,38

65,03
1,00
1,00
0,00

-8002,76

0,01

COM-P

COMBUS
T

INT2
Vapor

0,00
0,04
0,04
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,68

73,89

1651,60
15,65
1,00
0,00

29403,36

0,04

CONWATE
R

CONDENSE

INT4
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,28
5,08

0,01

38,00
15,65
0,00
1,00

-285140

-0,16

Cw1

INTC1
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,64
11,55
0,02
25,00
1,00
0,00
1,00

285930

-0,16

CWI1S

INTC1

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,64
11,55

0,02

45,00
1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

73
Cw2 Cw2s Cws
INTC2

INTC2 INTC3

Liquido Liquido Liquido
0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00
1,00 1,00 1,00
0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00
0,58 0,58 0,33
10,48 10,48 6,03
0,01 0,01 0,01
25,00 45,00 25,00
1,00 1,00 1,00
0,00 0,00 0,00
1,00 1,00 1,00

285930 284410 285930

-0,16 -0,16 -0,16

CW3S

INTC3

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01

45,00
1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

FG1 FLUEGA
S
INT6 INT2
INT6
Vapor Vapor
0,00 0,00
0,04 0,04
0,04 0,04
0,76 0,76
0,00 0,00
0,00 0,00
0,16 0,16
7,23 7,23
208,68 208,68
15,13 69,79
120,00 154478
15,65 15,65
1,00 1,00
0,00 0,00
237706  25386,69
3
-0,01 0,04



74

Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20

N2

CoO

H.

02
Flujo molar
Flujo masico kg/h

Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

kmol/h

H2
PSA

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
1,00
0,00
0,08
0,16
0,14
38,00
15,65
1,00
0,00
389,24
-0,02

HPS
INT6

Vapor

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,40
133,36
7,69
244,25
36,00
1,00
0,00
-236010
-0,06

HTS-F
INT3
HTS-WGS
Vapor

0,24
0,15
0,49
0,00
0,07
0,06
0,00
0,66
13,92
2,13
350,00
16,00
1,00
0,00
-188680
-0,02

HTS-P

HTS-WGS

INT4
Vapor

0,24
0,20
0,44
0,00
0,02
0,11
0,00
0,66
13,92
2,54
457,00
15,75
1,00
0,00
-185820
-0,01

LTS-F
INT4
LTS-WGS
Vapor

0,24
0,20
0,44
0,00
0,02
0,11
0,00
0,66
13,92
1,65
210,00
15,75
1,00
0,00
-196360
-0,03
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LTS-P

LTS-WGS

INT5
Vapor

0,24
0,21
0,43
0,00
0,00
0,12
0,00
0,66
13,92
1,76
238,00
15,70
1,00
0,00
-195700
-0,03

MIX

MIXER1

INT1
Mix

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,50
50,19
16,00
0,48
0,52

-244160

-0,11

PSA-F
CONDENSE

PSA

Vapor

0,41
0,36
0,01
0,00
0,01
0,21
0,00
0,38
8,84
0,62
38,00
15,65
1,00
0,00

-174240

-0,04

PWW
INT5
INT6

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,40
133,36
0,18
49,98
1,00
0,00
1,00

-284030

-0,16

REF-F

INT2
REF

Vapor

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
3,44

800,00

16,00
1,00
0,00

-187650

0,00

REF-P
REF
INT3

Vapor

0,24
0,15
0,49
0,00
0,07
0,06
0,00
0,66
13,92
3,11
634,50
16,00
1,00
0,00

-175750

0,00

Anexos

S1
INT1
INT2

Mix

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,78
134,18
16,00
0,61
0,39
-234530
-0,09
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CO
H.
02
Flujo molar kmol/h
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico m3/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

S3

INTC2

C3

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,08

80,00

8,00
1,00
0,00

-200210
-0,05

S6

INTC3

C4

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,72

80,00
12,00

1,00
0,00

-200280
-0,06

STEAM1 STEAM2 TAILGAS WATER

C4

MIXER1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,59

109,72
16,00

1,00
0,00

-199130
-0,06

P4

MIXER1
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01

25,25
16,00

0,00
1,00

-285890
-0,16

PSA
MIX1

Mix

0,52
0,46
0,01
0,00
0,01
0,00
0,00
0,30
8,68
0,48

38,00
15,65

1,00
0,00

-221820
-0,06

P1
Ligquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,00
1,01
0,00
1,00
-285930
-0,16

WWwW

INT5
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,40
133,36
0,18
20,00
1,00
0,00
1,00
-286320
-0,16
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Escenario 6: Monolito metalico a 900°C

Unidades

Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H.0O
N2
Cco
H2
0,
Flujo molar kmol/h
Flujo mésico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol

Entropia kJ/kmol*K

1
Cl
INTC1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
2,68
160,16
4,00
1,00
0,00
-196850
-0,04

11
MIX1
INT3
Vapor

0,02
0,02
0,00
0,76
0,00
0,00
0,20
7,23
208,90
179,28
25,02
1,00
1,00
0,00
-9516,79
0,00

1S
INTC1

Cc2
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
2,18
80,00
4,00
1,00
0,00
-200140
-0,05

2
(67
INTC2
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,32
152,44
8,00
1,00
0,00
-197220
-0,04

2CONW
INT4
INT1
Mix

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,27
4,79
0,25
200,13
15,65
0,39
0,61
-258620
-0,10
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3
C3
INTC3
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,81
121,99
12,00
1,00
0,00
-198560
-0,05

3CONW
INT1

Mix

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,27
4,79
0,01
85,00
15,65
0,00
1,00
-281560
-0,15

5

P1

P2
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,05
4,00
0,00
1,00
-285920
-0,16

6

P2

P3
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,12
8,00
0,00
1,00
-285910
-0,16

7

P3

P4
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,19
12,00
0,00
1,00
-285900
-0,16

9
INTS

Anexos

AIRE

CONDENSE = MIX1

Mix

0,22
0,21
0,39
0,00
0,01
0,17
0,00
0,68
13,92
0,67
38,00
15,70
0,61
0,39
-212830
-0,09

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,79
0,00
0,00
0,21
6,93
200,00
171,86
25,00
1,00
1,00
0,000
-6,24
0,00
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Unidades  B'OGA CONWATE
S COM-F COM-P R CW1 CWIS CWwW2
Desde COMBUS
INT3 T CONDENSE INTC1
Hacia COMBUS
C1 T INT2 INT4 INTC1 INTC2
Fase Vapor Vapor Vapor Liquido Liquido Liquido Liquido
Fraccién molar
CH, 0,60 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CO2 0,40 0,02 0,04 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 0,00 0,00 0,04 1,00 1,00 1,00 1,00
N2 0,00 0,76 0,76 0,00 0,00 0,00 0,00
CO 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ha 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
0; 0,00 0,20 0,16 0,00 0,00 0,00 0,00
Flujo molar kmol/h 0,30 7,23 7,23 0,27 0,64 0,64 0,58
Flujo masico kg/h 8,13 208,90 208,90 4,79 1155 1155 1048
Flujo mh
volumétrico 7,29 206,55 73,90 0,01 0,02 0,02 0,01
Temperatura °C 25,00 70,27 1651,60 38,00 2500 4500 25,00
Presion Bar 1,01 1,00 15,65 15,65 1,00 1,00 1,00
Fraccion vapor 1,00 1,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Fraccion liquida 0,00 0,00 0,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Entalpia kJ/kmol - - -
202150  -8177,38 2991246 -285130 285930 284410 285930
Entropia kifkmol*
K -0,04 0,01 0,04 -0,16 -0,16 -0,16 -0,16

CW2s

INTC2

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,58
10,48

0,01
45,00
1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

CW3

INTC3
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01
25,00
1,00
0,00
1,00

285930

-0,16

CW3S

INTC3

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,33
6,03

0,01

45,00

1,00
0,00
1,00

284410

-0,16

FG1

INT6

Vapor

0,00
0,04
0,04
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,90

15,13
120,00
15,65
1,00
0,00

232329

4

-0,01

FLUEGA
S

INT2

INT6
Vapor

0,00
0,04
0,04
0,76
0,00
0,00
0,16
7,23
208,90

69,34
1532,90
15,65
1,00
0,00

25454,30

0,04
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CoO
H.
02
Flujo molar kmol/h
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

H2

PSA

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
1,00
0,00
0,11
0,23
0,19

38,00
15,65

1,00
0,00

389,24
-0,02

HPS
INT6

Vapor

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,32
131,92
7,61
244,25
36,00
1,00
0,00

-236010

-0,06

HTS-F

INT3

HTS-WGS
Vapor

0,22
0,13
0,48
0,00
0,09
0,08
0,00
0,68
13,92
2,18

350,00

16,00
1,00
0,00

-180850

-0,02

HTS-P
HTS-WGS

INT4

Vapor

0,22
0,20
0,41
0,00
0,02
0,15
0,00
0,68
13,92
2,61

457,00

15,75
1,00
0,00

-178780

-0,01

LTS-F LTS-P
INT4 LTS-WGS
LTS-WGS INTS
Vapor Vapor
0,22 0,22
0,20 0,21
0,41 0,39
0,00 0,00
0,02 0,01
0,15 0,17
0,00 0,00
0,68 0,68
13,92 13,92
1,69 1,80
210,00 238,00
15,75 15,70
1,00 1,00
0,00 0,00
-189150 -188690
-0,03 -0,03
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MIX

MIXER1

INT1

Mixed

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,50
50,19
16,00
0,48
0,52

-244160

-0,11

PSA-F
CONDENSE
PSA
Vapor

0,36
0,35
0,01
0,00
0,01
0,27
0,00
0,41
9,13
0,67

38,00
15,65

1,00
0,00

-166360
-0,04

PWW
INT5
INT6

Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,32
131,92
0,18
49,24
1,00
0,00
1,00

-284080

-0,16

REF-F

INT2
REF

Vapor

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
3,76

900,00

16,00
1,00
0,00

-182310

0,00

REF-P
REF
INT3

Vapor

0,22
0,13
0,48
0,00
0,09
0,08
0,00
0,68
13,92
3,30
669,22
16,00
1,00
0,00

-166570

0,00

Anexos

S1
INT1
INT2

Mixed

0,29
0,19
0,52
0,00
0,00
0,00
0,00
0,62
13,92
0,79
135,01
16,00
0,61
0,39
-234340
-0,08
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CO
H.
02
Flujo molar kmol/h
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico m3/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

S3

INTC2

C3

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
1,08

80,00

8,00
1,00
0,00

-200210
-0,05

S6

INTC3

C4

Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,72

80,00
12,00

1,00
0,00

-200280
-0,06

STEAM1 STEAM2 TAILGAS WATER

C4

MIXER1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,30
8,13
0,59

109,72
16,00

1,00
0,00

-199130
-0,06

P4

MIXER1
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01

25,25
16,00

0,00
1,00

-285890
-0,16

PSA
MIX1

Mix

0,50
0,48
0,01
0,00
0,01
0,00
0,00
0,30
8,90
0,48

38,00
15,65

1,00
0,00

-229670
-0,05

P1
Ligquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
0,32
5,79
0,01
25,00
1,01
0,00
1,00
-285930
-0,16

WWwW

INT5
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
7,32
131,92
0,17
20,00
1,00
0,00
1,00
-286320
-0,16
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Escalado industrial

Unidades

Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO,
H20
N2
Co
H>
02
Flujo molar kmol/h
Flujo mésico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia
Entropia

kJ/kmol
kJ/kmol*K

1 11 1S 2
Cl MIX1 INTC1 C2
INTC1 INT3 Cc2 INTC2
Vapor Vapor Vapor Vapor
0,60 0,02 0,60 0,60
0,40 0,02 0,40 0,40
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,76 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,20 0,00 0,00
5808,88 = 144485  5808,88  5808,88
158447 4173630 158447 158447
52286,43 3581830 42456,95 25650,92
160,16 25,02 80,00 152,44
4,00 1,00 4,00 8,00
1,00 1,00 1,00 1,00
0,00 0,00 0,00 0,00
-196850 -9298,10 -200140 -197220
-0,04 0,00 -0,05 -0,04

2CONW
INT4
INT1
Mix

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
5363,01
96897,07
4826,11
200,12
15,65
0,38
0,62
-259200
-0,10

80

3
C3
INTC3
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
5808,88
158447
15812,22
121,99
12,00
1,00
0,00
-198560
-0,05

3CONW
INT1

Mix

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
5363,01
96897,07
137,90
85,00
15,65
0,00
1,00
-281560
-0,15

5

P1

P2
Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
6471,00
116577
154,81
25,05
4,00
0,00
1,00
-285920
-0,16

6
P2
P3

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00

6471,00

116577
154,81
25,12

8,00
0,00
1,00

-285910
-0,16

7
P3
P4

Liquido

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
6471,00
116577
154,80
25,19
12,00
0,00
1,00
-285900
-0,16

9

INTS
CONDENSE

Mix

0,22
0,21
0,40
0,00
0,01
0,17
0,00

13433,40
275024
13199,12
38,00
15,70

0,60
0,40

-213610
-0,09

Anexos

AIRE

MIX1
Vapor

0,00
0,00
0,00
0,79
0,00
0,00
0,21

138646
4000000
3437180

25,00

1,00
1,00

0,00
-6,24

0,00
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO,
H20
N2
Co
H
02
Flujo molar
Flujo mésico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia kJ/kmol*K

kmol/h

BIOGAS

C1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
5808,88
158447
142222
25,00
1,01
1,00
0,00
-202150
-0,04

COM-F
INT3
COMBUST
Vapor

0,02
0,02
0,00
0,76
0,00
0,00
0,20
144485
4173630
4121860
69,87
1,00
1,00
0,00
-7970,77
0,01

COM-P  CONWATER
COMBUST CONDENSE
INT2 INT4
Vapor Liquid
0,00 0,00
0,04 0,00
0,04 1,00
0,76 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,16 0,00
144448 5363,01
4173630 96897,07
1476440 129,62
1651,60 38,00
15,65 15,65
1,00 0,00
0,00 1,00
30515,02 -285130
0,04 -0,16

CW1  CWiS
INTC1
INTC1
Liguid  Liquid
0,00 0,00
0,00 0,00
1,00 1,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
12497,70  12497,70
225150 225150
29899 303,35
2500 45,00
1,00 1,00
0,00 0,00
1,00 1,00
285030  -284410
-0,16 -0,16

81
CW2 CW2S CW3 CWs3S
INTC2 INTC3
INTC2 INTC3
Liguid  Liquid  Liguid  Liquid
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
1,00 1,00 1,00 1,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
11341,05 1134105 6528,60 6528,60
204312 204312 117615 117615
271,32 27528 156,19 15847
2500 4500 2500 45,00
1,00 1,00 1,00 1,00
0,00 0,00 0,00 0,00
1,00 1,00 1,00 1,00
285030  -284410 -285930 -284410
-0,16 016 016  -016

FG1
INT6

Vapor

0,00
0,04
0,04
0,76
0,00
0,00
0,16
144448
4173630
302344
120,00
15,65
1,00
0,00

-22584,80

-0,01
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Unidades
Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH,
CO;
H20

N2

Cco

H.

02
Flujo molar
Flujo masico kg/h

Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia

kmol/h

kJ/kmol*K

FLUEGAS
INT2
INT6

Vapor

0,00
0,04
0,04
0,76
0,00
0,00
0,16

144448
4173630
1385430
1533,01

15,65
1,00
0,00

26065,24

0,04

H2
PSA

Vapor

0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
1,00
0,00
2231,98
4499,41
3724,72
38,00
15,65
1,00
0,00
389,24
-0,02

HPS
INT6

Vapor

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00

146233
2634430
151937
244,25

36,00
1,00
0,00

-236010

-0,06

HTS-F
INT3
HTS-WGS
Vapor

0,22
0,13
0,48
0,00
0,09
0,08
0,00
13433,40
275024
43183,11
350,00
16,00
1,00
0,00
-181320
-0,02

HTS-P LTS-F
HTS-WGS INT4
INT4 LTS-WGS
Vapor Vapor
0,22 0,22
0,19 0,19
0,42 0,42
0,00 0,00
0,02 0,02
0,15 0,15
0,00 0,00
13433,40 = 13433,40
275024 275024
51634,19  33507,52
457,00 210,00
15,75 15,75
1,00 1,00
0,00 0,00
-179240 -189600
-0,01 -0,03

82

LTS-P MIX
LTS-WGS MIXER1
INT5 INT1
Vapor Mix
0,22 0,28
0,21 0,19
0,40 0,53
0,00 0,00
0,01 0,00
0,17 0,00
0,00 0,00
13433,40  12279,88
275024 275024
35739,24  9693,30
238,00 49,74
15,70 16,00
1,00 0,48
0,00 0,52
-189130  -244850
-0,03 -0,11

PSA-F
CONDENSE
PSA
Vapor

0,36
0,35
0,01
0,00
0,01
0,28
0,00
8070,39
178127
13112,16
38,00
15,65
1,00
0,00
-166080
-0,04

Anexos
PWW REF-F
INT5 INT2
INT6 REF
Liquido Vapor
0,00 0,28
0,00 0,19
1,00 0,53
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
146233  12279,88
2634430 275024
3561,32 74576,21
49,40 900,00
1,00 16,00
0,00 1,00
1,00 0,00
-284070  -182740
-0,16 0,00
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Unidades

Desde
Hacia
Fase
Fraccion molar
CH4
CO;
H20
N2
CO
H.
02
Flujo molar kmol/h
Flujo masico kg/h
Flujo volumétrico mé/h
Temperatura °C
Presion Bar
Fraccion vapor
Fraccion liquida
Entalpia kJ/kmol
Entropia

kJ/kmol*K

REF-P

REF
INT3
Vapor

0,22
0,13
0,48
0,00
0,09
0,08
0,00
13433,40
275024
65486,93
669,82
16,00
1,00
0,00
-167050
0,00

S1

INT1
INT2
Mixed

0,28
0,19
0,53
0,00
0,00
0,00
0,00

12279,88
275024
15388,69
134,87
16,00

0,60
0,40

-235080
-0,09

S3 S6
INTC2 INTC3
C3 C4
Vapor Vapor
0,60 0,60
0,40 0,40
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
5808,88 = 5808,88
158447 158447
21138,28 14033,03
80,00 80,00
8,00 12,00
1,00 1,00
0,00 0,00
-200210  -200280
-0,05 -0,06

STEAM1
C4
MIXER1
Vapor

0,60
0,40
0,00
0,00
0,00
0,00
0,00
5808,88
158447
1144424
109,72
16,00
1,00
0,00
-199130
-0,06

STEAM2 TAILGAS WATER

P4
MIXER1
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
6471
116577
154,80
25,25
16,00
0,00
1,00
-285890
-0,16

PSA
MIX1
Mixed

0,50
0,48
0,01
0,00
0,01
0,00
0,00
5838,40
173627
9286,58
38,00
15,65
1,00
0,00
-229950
-0,05

P1
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
6471
116577
154,81
25,00
1,01
0,00
1,00
-285930
-0,16

Ww

INT5
Liquid

0,00
0,00
1,00
0,00
0,00
0,00
0,00
146233
2634430
3486,46
20,00
1,00
0,00
1,00
-286320
-0,16
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Anexo Il: Analisis econdmico

Factores de Chilton

FACTORES DE CHILTON = f Escenarios

1 2 3 4
c1 1 4154217 4197376 4238359 4154229
Cc2 18 7477590 75552,76 7629047 7477613
c3 045 3364916 3399874 3433071 3364926
ca 007 235544 237991 240315 235545
c5 04 94217 95196 96126 942,18
C6 0,025 2355 23,80 24,03 2355
c7 01 235 2,38 2.40 2.36
C8 (CD) 11174860 11290956 114012,02 11174893
C9 0275 3073086 31050,13 3135331 30730,95
C10 025 768272 776253 783833  7682,74
ci1 025 102068 194063 195958 192068
c12 (Cl) 4033426 4075330 4115122  40334,38
CTF 152082,80 153662,86 15516324 152083,30

84

5
41973,88
75552,99
33998,85
2379,919
951,9677
23,79919
2,379919
112909,9
31050,22
7762,556
1940,639
40753,42
153663,3

6
42383,72
76290,70
34330,81

2403,16
961,26
24,03
2,40
114012,37
31353,40
7838,35
1959,59
41151,34
155163,70

Escalado industrial

21591263,08
38864273,54
17488923,09
1224224,62
489689,85
12242,25
1224,22
58080577,56
15972158,83
3993039,71
998259,93
20963458,46
79044036,03

Anexos
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Calculo del coste total de produccion
from . Escenarios iﬁ Z Cu aSI f‘r C:I gl
1 2 3 4 5 6

C1 26932,81 26932,81 26932,81 26932,81 26932,81 26932,81 34051744114
Cc2 747,13 747,13 747,13 747,13 747,13 747,13 9384123,35
C3 005 760414 768314  7758,16 7604,16 768316  7758,19 3952201,80
C4 1 7604,14  7683,14 7758,16  7604,16  7683,16  7758,19 3952201,80
C5 0 0 0 0 0 0 0 0

C6 85000 85000 85000 85000 85000 85000 85000

C7 0,2 17000 17000 17000 17000 17000 17000 17000

C8 0,2 17000 17000 17000 17000 17000 17000 17000

C9 0,5 42500 42500 42500 42500 42500 42500 42500
C10 0,15 2281243 2304943 2327449 228125 230495 2327456 = 11856605,40
Ci1 0,01  1520,82  1536,62 1551,63  1520,83  1536,63  1551,64 790440,36
C12 0,02 304165  3073,25 3103,26  3041,66 3073,26  3103,27 1580880,72
C13 0,01 1520,82 1536,62 1551,63  1520,83  1536,63  1551,64 790440,36
C14 233284 2337422 234177,3 2332841 233742,3 ?234177,42 372985834,94
C15 0,6 4562,48  4609,88 465490 4562,49 46099 = 465491 2371321,08
C16 0,02  3041,657 3073,26 3103,26  3041,66 3073,26  3103,27 1580880,72
C17 0,01  1520,828 1536,63 1551,63  1520,83  1536,63  1551,64 790440,36
C18 0,01  1520,828 1536,63 1551,63 1520,83 1536,63 1551,64 790440,36
C19 0,01098 1669,87  1687,22 1703,69 1669,87 1687,22  1703,70 867903,52
Cc20 12315,67 1244362  12565,12 12315,71 1244366 12565,16 6400986,04
CTP 245607  236371,77 236935,78 245610,2 246186 @ 24674257 379534660,97
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