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RESUMEN

El bio-oil producido a partir de la pir6lisis rapida de la biomasa solida
procedente de residuos agricolas, forestales e industriales tiene un gran potencial para
ser utilizado como combustible renovable o fuente de materias primas quimicas.
Afadiendo agua, puede separarse el bio-oil en dos fases. La primera de ellas presenta
compuestos orgénicos de alto valor, pero la segunda es una fraccion acuosa cuya
concentracion de organicos es del 15-35 %p. Esta fraccion se considera un residuo de
dificil valorizacion por el alto consumo energético que supondria la evaporacion del
agua. Una ruta posible de valorizacion energética es el reformado con agua supercritica,
que permite la transformacion de los compuestos organicos en gas de sintesis,
presentando diversas aplicaciones. En la Tesis Doctoral, se investiga esta ruta de
valorizacion, y se propone la produccion de biocombustibles a través de una sintesis de

Fischer-Tropsch.

El estudio experimental se ha centrado en la conversidn termoquimica mediante
reformado con agua supercritica (SCWR) de cuatro compuestos organicos
representativos de la fraccion acuosa del bio-oil (&cido acético, hidroxiacetona, 1-
butanol y glucosa), tanto por separado como mezclados entre si, en un reactor tubular.
Se ha investigado el efecto de la concentracion de organicos, el caudal alimentado, la
temperatura, el tiempo de residencia en pruebas sin catalizador y la velocidad espacial
en pruebas cataliticas. Se han obtenido conversiones muy altas, de hasta el 99,5 % vy
eficiencias de carbono a gas superiores al 90 %. Por el contrario, la produccion molar
especifica de los gases producto (H,, CO,, CH, y CO, principalmente) estuvo lejos de la
indicada por el equilibrio en los ensayos realizados sin catalizador. A partir de los
analisis de muestras, se ha propuesto un mecanismo de reacciones quimicas que permite

explicar los resultados experimentales considerando las interacciones entre compuestos
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alimentados e intermedios generados en el proceso. En los ensayos con catalizador, los
valores experimentales de produccién molar especifica de gases (altos para el
hidrogeno) se acercaron mucho a los valores de equilibrio. Ademas, a partir de ensayos
de quimisorcidn y otros analisis fisico-quimicos del catalizador, se determiné el nimero
de sitios activos y se obtuvieron valores de velocidades de reaccion, determinandose los
pardmetros de Arrhenius (factor pre-exponencial y energia de activacion aparente).

El estudio de aplicacion del gas de sintesis producido en el proceso SCWR
consiste en la produccion de biocombustibles liquidos (gasolina, diesel y queroseno) y
de electricidad, a partir del proceso de sintesis Fischer-Tropsch. Esta aplicacion se ha
desarrollado mediante simulacion rigurosa en Aspen Plus v8.0, analizdndose diferentes
casos que incluyen la variacion del caudal de alimentacion, la composicion de la
alimentacidn al proceso, y las condiciones de operacion en el reactor de sintesis Fischer-
Tropsch. De este modo, se han encontrado las condiciones de operacion Optimas que
maximizan la produccion de biocombustibles y electricidad; asi, por ejemplo, pueden
obtenerse 4,6 t/h de biocombustibles y 5,3 MWe a partir de un caudal y concentracién
total de fase acuosa de 60 t/h y 35,0 %p, respectivamente. La planta se ha disefiado para
ser energéticamente autosuficiente, por lo que no es necesario el aporte de
un combustible externo ni de energia eléctrica de la red en condiciones estacionarias.
También, se aprovecha el agua de refrigeracion para calentamiento de oficinas y se
captura CO,, de modo que el balance de emisiones de este gas a la atmosfera es
negativo. Asimismo, se ha realizado una evaluacion tecno-economica y se ha
podido comprobar que el proyecto puede ser viable, atractivo y competitivo en
determinadas condiciones porque el precio minimo de venta de los biocombustibles

seria menor al de los combustibles fésiles.



SUMMARY

Bio-oil produced from solid biomass (agricultural, forestry and industrial waste)
fast pyrolysis has great potential to be used as renewable fuel and source of chemical
raw materials. Bio-oil can be separated into two phases by adding water. The first one
has valuable organic compounds, but the second one is an aqueous phase with an
organic concentration of 15-35 wt.%. This fraction is considered as a waste hard to
valorize due to the high energy consumption needed to vaporize water. Supercritical
water reforming is a possible energy valorization route, which allows the organic
compounds conversion into syngas for different applications. This valorization route is
investigated in the PhD Thesis, where biofuels production via Fischer-Tropsch synthesis

is proposed.

The experimental study has been focused on the thermochemical conversion via
supercritical water reforming (SCWR) of four representative organic compounds of bio-
oil aqueous fraction (acetic acid, hydroxyacetone, 1-butanol and glucose), fed separately
and mixing all of them, in a tubular reactor. The effect of varying feed composition,
reforming temperature, residence time in non-catalytic tests and space velocity in
catalytic tests was investigated. The conversions of organic compounds were very high,
up to 99.5 %, and carbon-to-gas efficiency greater than 90 %. However, the
experimental gas yields (mostly H,, CO,, CH, and CO) were far from the corresponding
equilibrium values in non-catalytic tests. Based on the analyzed samples, a scheme of
chemical reaction pathways was proposed to explain the experimental results by
considering the interactions among the compounds and formed intermediates during the
process. Experimental gas yields in catalytic tests were very close to the values
predicted by equilibrium (high values for hydrogen yields). Additionally, the number of

active catalytic sites and reaction rates were obtained from chemisorption tests and
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physical-chemical analysis, and the Arrhenius parameters (pre-exponential factor and

apparent activation energy) were calculated.

As an application of syngas produced in the SCWR process, the production of
liquid biofuels (gasoline, diesel and jet fuel) and electrical power production by Fischer-
Tropsch synthesis was proposed and studied. This application was developed using
rigorous simulation with the aid of Aspen Plus v8.0, and different case-studies are
analyzed by varying composition and mass flow-rate in the feeding stream, as well as
the operating conditions of Fischer-Tropsch synthesis reactor. This way, the optimal
conditions to maximize biofuels and electrical power production were found; thus, for
example, 4.6 t/h of biofuels and 5.3 MWe can be obtained from a mass flow-rate and
total concentration of aqueous phase of 60 t/h and 35.0 wt.%, respectively. The process
was designed to be energy self-sufficient, so it is not necessary to supply an external
fuel or electric power at steady state. Likewise, cooling water is used for district
heating and CO. is captured, so that the emissions balance of this gas to the atmosphere
IS negative. Likewise, a techno-economic assessment was carried out and it was verified
that the project can be viable, attractive and competitive under certain conditions

because the minimum sale price of biofuels would be lower than that for fossil fuels.
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NOMENCLATURA






Simbolos en ecuaciones

A Factor pre-exponencial en la ecuacion de Arrhenius (s™)

a Valor promedio de los parametros a; (kg m*/s?> mol?)

acha Actividad para el compuesto CH,

aco Actividad para el compuesto CO

acoz Actividad para el compuesto CO,

Ay Actividad para el compuesto H,

a0 Actividad para el compuesto H,O

a; Parametro propio de los compuestos de la mezcla, dependientes de las propiedades criticas,

temperatura y factor acéntrico (kg m*/s* mol?)

b Valor promedio de los parametros bi (m*/mol)

b; Parametro relativo al volumen de las moléculas (m*mol) que depende de las propiedades
criticas

Csm Coste del médulo simple (€)

Cm Coste del médulo simple en condiciones base (€)

CEPCJ, indice de actualizacion del coste del equipo i-ésimo

Cp Calor especifico (J/mol K)

Crm Coste del modulo total (€)

d Distancia interatdmica con el angulo de incidencia (nm)

% disp. Porcentaje de dispersion del metal activo (niquel) (%)

DT Aproximacion a la temperatura de equilibrio (°C)

E. Energia de activacion aparente (kJ/mol)

Es Energia de enlace del electron en el &tomo (J)

Fem Factor de multiplicacién usado para calcular los costes Cgy

fi Fugacidad del componente i (bar)

f° Fugacidad del componente i en el estado de referencia (bar)

g Factor de escalado econdmico que puede variar entre 0,2 y 1,0, asumiéndose un valor de 0,6 si

se desconoce el valor de este factor para un equipo en concreto

G Energia libre de Gibbs (J/mol)

GE Energia de Gibbs en exceso (J/mol)
OcHa Energia de Gibbs para el CH, (J/mol)
Jco Energia de Gibbs para el CO (J/mol)
Oco2 Energia de Gibbs para el CO, (J/mol)
OH2 Energia de Gibbs para el H, (J/mol)
OH20 Energia de Gibbs para el H,O (J/mol)
H Entalpia (kJ/mol)

hv Energia de la fuente de rayos X (J)
H, Calor de vaporizacion (kJ/mol)

k Constante cinética (mol-s™-kge, *-bar?) para el modelo cinético de Yates y Satterfield (1991) en
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K
KE
Ki

KraL3)
Kra1.4)
KraLs)
KraL6)

LHV gjim.j

I—HVBiocomb-i

Malimj

mBiocomb-i

Meat
anHmOk,aIimentado
% metal

n
NCnHmOk,aIimentado

NCnHmOk,quuido

NC,aIimentado

Nc iiquido

Nc salida

N slido
Ncha
Nco
Ncoz
Niz
N2
Nh20

NHZO, alimentado

el consumo de CO del reactor de sintesis Fischer-Tropsch

Factor de forma del cristalito del metal niquel (adimensional, con un valor tipico de 0,9)
Energia cinética del electron detectado (J)

Constante de adsorcién (bar™) para el compuesto i adsorbido en la superficie del catalizador del
reactor LTFT para el modelo cinético de Yates y Satterfield (1991)

Constante de equilibrio para la reaccion RA1.3 (reaccion de water-gas shift, Anexo 1)
Constante de equilibrio para la reaccion RA1.4 (reaccion de reformado de CH,, Anexo 1)
Constante de equilibrio para la reaccién RA1.5 (reaccion de metanacion de CO,, Anexo 1)
Constante de equilibrio para la reaccion RA1.6 (reaccion de reformado seco, dry reforming,
Anexo 1)

Poder calorifico inferior de los compuestos organicos en la corriente de alimentacién al proceso
SCWR-LTFT (kJ/mol)

Poder calorifico inferior de los hidrocarburos liquidos FT después de la etapa de separacion en
las columnas de destilacion del proceso SCWR-LTFT (kJ/mol)

Caudal mésico de compuestos orgéanicos en la corriente de alimentacion al proceso SCWR-
LTFT (kg/h)

Caudal masico (kg/h) de hidrocarburos liquidos FT (diesel, queroseno y gasolina) después de la
etapa de separaciéon en las columnas de destilacion del proceso SCWR-LTFT

Masa o carga de catalizador (g)

Caudal masico de compuesto/s organico/s alimentado/s (g/h)

Porcentaje de metal en el catalizador (%)

Orden de difraccion

Moles de compuesto orgénico alimentado al proceso SCWR

Moles de compuesto orgénico alimentado al proceso SCWR y que no se convirtié, apareciendo
en una muestra liquida (corriente liquida del separador)

Moles de carbono alimentados al proceso SCWR y que estd contenido en los compuestos
organicos de la fraccion acuosa del bio-oil. También denominado Nc org

Moles de carbono en los compuestos organicos disueltos en una muestra liquida recogida
(corriente liquida del separador)

Moles de carbono de salida del proceso SCWR, que corresponde a la suma de moles de carbono
en fase gas (Ncoz + Ncna + Neo), 1iquido (Ne iiquido) Y S01ido (Nc ssiido)

Moles de carbono en la muestra sélida recogida en el mantenimiento de la planta SCWR

Moles de metano producidos en el proceso SCWR

Moles de monoxido de carbono producidos en el proceso SCWR

Moles de diéxido de carbono producidos en el proceso SCWR

Caudal molar de hidrogeno producido (mol/h)

Moles de hidrégeno producidos en el proceso SCWR

Moles de agua producidos en el proceso SCWR

Moles de agua alimentado al proceso SCWR
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NH,Org

N;
Ni,alimentado

NO,Org

Nsur
Notal
op
P

Pe
Pco
Pho
PAi
PMorg

Wen
WHSV
Woeto
XcnHmok
Yco

YH2

Yi

G.cn

Moles de hidrégeno alimentado al proceso SCWR y que esta contenido en los compuestos
organicos de la fraccion acuosa del bio-oil

Moles del gas i producido, siendo i el gas CH,4, H,, CO, 0 CO

Moles del compuesto organico i alimentado al proceso SCWR

Moles de oxigeno alimentados al proceso SCWR y que esta contenido en los compuestos
organicos de la fraccion acuosa del bio-oil

Numero de moles metalicos (niquel) sobre la superficie del catalizador

Moles totales de gases producidos en el proceso SCWR (Ny, + Nco2 + Nepa + Neo + Npoo)
Ratio molar olefina-parafina

Presién (bar)

Presion critica (bar)

Presion parcial de CO en el reactor LTFT (bar)

Presion parcial de H, en el reactor LTFT (bar)

Peso atémico del niquel (g/mol)

Peso molecular compuesto organico (g/mol)

Constante de los gases ideales (8,314 J/mol K)

Velocidad de consumo del CO en el reactor LTFT (mol CO-kgey*-s™)

Entropia (kJ/kmol K)

Temperatura (K)

Temperatura critica (°C)

Temperatura de ebullicion (°C)

Temperatura de fusién (°C)

Pardmetro que mide la actividad catalitica en el SCWR de los compuestos organicos
alimentados al proceso (en inglés, turnover frecuency) (s™)

Volumen molar (m*/mol)

Factor acéntrico

Fraccion en peso de hidrocarburos producidos en la sintesis de FT

Velocidad espacial (Gorginico* Gcatatizador N

Potencia eléctrica neta obtenida en el proceso SCWR-LTFT (kWe)

Conversion del compuesto organico alimentado al proceso SCWR

Fraccion molar de CO en la corriente de alimentacién al reactor LTFT

Fracciéon molar de H,en la corriente de alimentacion al reactor LTFT

Fraccion molar en el equilibrio del compuesto i producido en el procesoc SCWR

Relacion entre la capacidad del equipo y la del usado como referencia de valor conocido, usado
en la Ec. (5.12)

Parametro de probabilidad de crecimiento de la cadena de hidrocarburos en la sintesis FT
Fraccion molar de hidrocarburos producidos en la sintesis FT

Ancho medido a la altura media del pico de difraccién en radianes (combinacidn entre los

ensanchamientos originados por el tamafio de cristal en una muestra y por el instrumento de

XXXVil



AE

AG;

AG,

AGs

AGg

MH2

fic
c-G

C-L

C-S

MH2,i

MH2,mezcla

NEn-Glob

NEn-Term

T

Acrénimos

ASF

BET
BTL

Cat.
CEPCI
CFB
Co-LTFT

XRD)

Energia de activacion para el paso de desorcion de olefina por cada grupo -CH,-, causado por
las fuerzas de Van der Waals (kJ/(mol-atomo de carbono))

Energia de Gibbs (J/mol) en equilibrio para la reaccion RAL.3 (reaccion de water-gas shift,
Anexo 1)

Energia de Gibbs (J/mol) en equilibrio para la reaccién RA1.4 (reaccién de reformado de CH,,
Anexo 1)

Energia de Gibbs (J/mol) en equilibrio para la reaccion RA1.5 (reaccion de metanacion de CO»,
Anexo 1)

Energia de Gibbs (J/mol) en equilibrio para la reaccién RA1.6 (reaccion de reformado seco, dry
reforming, Anexo 1)

Coeficiente de fugacidad del componente i

Longitud de onda de los rayos X (nm)

Angulo de difraccion entre el haz difractado y transmitido

Produccién molar especifica o rendimiento molar de hidrégeno (mol H,/mol organico
alimentado). Este mismo rendimiento puede usarse para los gases CH4, CO, y CO

Conversion de carbono (%)

Eficiencia en la conversion de carbono a gas (%)

Eficiencia en la conversion de carbono a liquido (%)

Eficiencia en la conversion de carbono a sélido (%)

Produccién molar especifica o rendimiento molar de H, (mol/mol) obtenido a partir del
reformado con SCW de un componente orgénico puro i en la alimentacion. Este mismo
rendimiento molar puede usarse para los gases CH4, CO, y CO

Produccién molar especifica o rendimiento molar de H, (mol/mol) en el reformado con SCW de
una mezcla de compuestos orgénicos (entre dos y cuatro) en la alimentacién. Este mismo
rendimiento molar puede usarse para los gases CH4, CO, y CO

Eficiencia energética global del proceso de sintesis FT (%)

Eficiencia de energia térmica del proceso de sintesis FT (%)

Tamafio de cristalito para el niquel (nm)

Ley de distribucion de Anderson-Schulz-Flory

Superficie especifica a partir del método de Brunauer, Emmett y Teller

Proceso de conversion de biomasa a biocombustibles liquidos (biomass-to-liquids conversion)
Catalizador

indice de Coste de Plantas de Ingenieria Quimica (siglas en inglés)

Reactor de lecho fluido circulante

Catalizador de cobalto usado en el reactor LTFT
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CS
CTL
DSTWU

EDS
EoS
Fe-LTFT
BFB
FT

GC
GC-MS
GNL
GTL
HPLC
HTFT
HWGS
HYDR
IPA
LACM
LTFT
LTL

PR
PR-BM
PR-MHV2

PSA
PSRK
REquil

R-Gibbs

RStoic

SCW
SCWR
SEM
SRK
SRK-BM

Material de acero al carbono

Proceso de conversién de carbon a combustibles liquidos (carbon-to-liquids conversion)
Método de disefio de Winn-Underwood-Gilliland para las columnas de destilacion del proceso
SCWR-LTFT

Anaélisis EDS (Energy Dispersive Spectrometer)

Ecuaciones de estado (Equations of State)

Catalizador de hierro usado en el reactor LTFT

Reactor de lecho fluido burbujeante

Proceso de sintesis Fischer-Tropsch

Cromatografia gaseosa

Acoplamiento de cromatografia gaseosa a la espectrometria de masas

Gas natural licuado

Proceso de conversion de gas natural a combustibles liquidos (gas-to-liquids conversion)
Bomba de cromatografia liquida de alta presion (high-performance liquid cromatography)
Proceso de sintesis FT a alta temperatura (high temperature Fischer-Tropsch process)
Reactor de alta temperatura de water-gas shift

Reactor de hydrocracking usado en el proceso SCWR-LTFT

Alcohol isopropilico

Modelos de coeficientes de actividad

Proceso de sintesis FT a baja temperatura (low temperature Fischer-Tropsch process)
Conversion de la fraccion acuosa del bio-oil a biocombustibles liquidos

(bio-oil aqueous phase-to-liquids)

EoS Peng-Robinson

Método termodinamico que combina la EoS PR y la regla de mezcla de Boston and Mathias
Método termodinamico que combina la ecuacion de estado PR y la segunda regla de mezcla
de Huron-Vidal modificada por Michelsen

Sistema de adsorcién por alternancia de presiones (pressure swing adsorption)

EoS predictive Soave-Redlich-Kwong

Reactor de equilibrio usado en el programa Aspen Plus V8.0 para simular los reactores de
HWGS y de DRYREF

Reactor de equilibrio que minimiza la energia libre de Gibbs. Usado en el programa Aspen
Plus V8.0 para simular el reformado con agua supercritica

Reactor estequiométrico usado en el programa Aspen Plus V8.0 para simular el proceso de
sintesis FT y el de hydrocracking

Agua supercritica (supercritical water)

Proceso de reformado con agua supercritica (supercritical water reforming)

Microscopio electronico de barrido (Scanning Electronic Microscopy)

EoS Soave-Redlich-Kwong

Método termodindmico que combina la ecuacion de estado SRK y la regla de mezcla de
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Meétodo termodinamico de coeficientes de actividad usado en las columnas de destilacion del
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combustibles liquidos
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CAPITULO 1

INTRODUCCION






1.1 Problematica asociada a compuestos organicos residuales

La baja densidad energética de la biomasa, como fuente de energia renovable, ha
motivado la busqueda de procesos de conversion de esta materia a productos liquidos,
con una densidad energética mucho mayor para conseguir un transporte, un
almacenamiento y una gestion mas eficiente en la economia de la cadena de suministro.
El bio-oil es un producto liquido de interés que se obtiene mediante pir6lisis de la
biomasa solida procedente de residuos agricolas, forestales e industriales. Entre los
procesos de pirdlisis, la pirolisis rapida (fast pyrolysis) consiste en una degradacion
térmica a 500-600 °C que ocurre en ausencia de oxigeno empleando un tiempo de
residencia muy corto (0,5-2,0 s) para obtener bio-oil como producto principal [1]. La
biomasa sélida, previo tratamiento de secado (humedad final del 5-10 %p) y molienda
(1-3 mm), se introduce en un reactor de lecho fluido circulante o burbujeante. El gas y
los vapores que se obtienen se separan de las particulas solidas mediante un ciclén, y se
llevan a un condensador para obtener el bio-oil [1]. Algunas plantas de pirdlisis que
producen este tipo de combustible liquido son Pyrovac y DynaMotive (Canada), Red
Arrow (Estados Unidos) y Fortum (Finlandia) [1-4], ademas de algunos centros de
investigacion como la PNNL (Pacific Northwest National Laboratory), NREL
(National Renewable Energy Laboratory) y la Universidad del Estado de lowa en

Estados Unidos [5,6].

El bio-oil puede usarse como combustible alimentandose en turbinas de
combustion y motores diesel, aunque también puede usarse el bio-oil para producir
biocombustibles, hidrégeno o gas natural sintético mediante procesos de reformado y

craqueo catalitico [3,7].



Sin embargo, el bio-oil contiene una cantidad variable de agua, que suele
encontrarse en el rango de 15 a 50 % en peso, dependiendo del material alimentado al
proceso de fast pyrolysis [8]. Esta cantidad de agua es un inconveniente para la
valorizacion del bio-oil, incluso alimentandolo directamente en turbinas y motores
diesel, debido al bajo poder calorifico. Afiadiendo un contenido de agua superior al que
presenta el bio-oil inicialmente, éste se separa en dos fases, organica y acuosa [9]. La
primera de ellas, denominada oil-phase, contiene compuestos orgénicos de valor que
pueden usarse para generar combustibles, compuestos quimicos y aditivos. La fraccion
acuosa (aqueous phase) presenta compuestos carbohidratados (aldehidos, cetonas,
acidos carboxilicos, alcoholes y fenoles) con una concentracion total de 15-35 %p,

siendo el resto agua [10-17].

Debido a la gran cantidad de agua, esta fase acuosa llega a ser un residuo de
dificil valorizacion, si bien en los ultimos afios se han buscado diferentes alternativas
para conseguirlo. La extraccion de algunos compuestos organicos de interés es poco
viable debido a la baja concentracién de los compuestos organicos, que elevaria mucho
el coste de separacion de estos compuestos del agua, requiriéndose un importante
consumo energético para la evaporacion del agua. Como ruta alternativa de valorizacion
energética, se ha explorado el reformado con vapor [14, 18, 19] y en fase acuosa [20,

21], que implican una serie de reacciones endotérmicas (R1.1)

CaHmOxk + XH20 — aCO; + bCO + cH, + dH,0 + eCH, + ... (R1.1)

Tambien se ha investigado el reformado autotérmico, que combina el reformado
con vapor (R1.1) y la oxidacion parcial de la fase acuosa [22], pero la elevada cantidad

de agua también supone un obstaculo energético.



1.2 Valorizacion de los compuestos organicos residuales (SCWR y FT)

La mayoria de los estudios de reformado con vapor, en fase acuosa o
autotérmico se han centrado en el comportamiento de algunos compuestos modelo
usando diferentes catalizadores, tratando de maximizar la producciéon de gases y, en
especial, de hidrégeno. Ademas, estos procesos necesitan generalmente del uso de un
catalizador, y se han estudiado empleando una concentracion total de la alimentacion
menor a 10,0 %p y temperaturas de 700 °C o mas elevadas. El inconveniente de estas
condiciones de operacion, son los altos requerimientos energéticos para que se
produzcan con eficacia las reacciones de reformado, siendo dificil llegar a un proceso

energéticamente autosuficiente.

Un proceso alternativo de valorizacion energética que puede ser muy eficiente y
eficaz de residuos orgénicos disueltos en una gran cantidad de agua es el reformado con
agua supercritica (SCWR). Estas condiciones se alcanzan cuando la temperatura y
presion superan los valores del punto critico del agua (374°C y 221 bar), teniendo lugar
una serie de cambios en las caracteristicas fisico-quimicas del agua (producto idnico,
constante dieléctrica, densidad, viscosidad, etc.) respecto a las que se tienen en
cualquiera de sus otros estados [23]. Esta tecnologia ha atraido la atencion de un

namero creciente de investigadores en los Gltimos diez afios [24-26].

En el proceso SCWR, el agua supercritica tiene actividad catalitica en la
reaccion de reformado. Ademas, presenta una baja viscosidad y alta densidad
(comparable al agua en estado vapor y liquido, respectivamente), permitiendo esto
ultimo que la instalacion sea mas compacta (reactor, condensador, intercambiador de
calor y separador) [27]. Otras ventajas que se tienen al operar con agua supercritica son

una muy baja tension superficial y un valor del calor de vaporizacién del agua nulo



(disminuye desde 2,26 MJ/kg en condiciones de 1 bar y 100 °C a cero al superarse el

punto critico) [23, 28-30].

Con todas estas caracteristicas, el reformado con agua supercritica (SCWR)
puede ser una ruta de valorizacion energética atractiva para la fraccion acuosa del bio-
oil, y es respetuosa con el medioambiente. Ademas, esta tecnologia permitiria el uso del
gas de sintesis generado en la produccion de hidrogeno, electricidad, gas natural
sintético o biocombustibles mediante sintesis Fischer-Tropsch (FT). En este dltimo
proceso se generan hidrocarburos de diferentes longitudes de cadena, formando
diferentes cortes de productos: gases ligeros, gasolina, queroseno, diesel y wax

(parafinas de alto peso molecular).

Estos biocombustibles generan menores emisiones que en el caso de los
combustibles convencionales, al encontrarse libres de azufre y nitrégeno [31] y son
compatibles con los vehiculos existentes [32-34]. En la actualidad, el uso de
biocombustibles liquidos en medios de transporte como los automdviles y aviones es
necesario por su alta densidad energética, y los altos costes de inversion que implicaria
cambiar la tecnologia e infraestructura de fabricacion que hoy en dia se usa en los
motores. La Directiva Europea 2015/1513 establece que la energia procedente de
fuentes renovables en todos los tipos de transporte en 2020 sea como minimo
equivalente al 10% del consumo final de energia en el transporte en cada Estado
miembro. Ademas, esta Directiva marca como objetivo que, para el afio 2020, el
porcentaje de biocombustibles de primera generacion sea menor a un 7 % del consumo
final de energia en transporte en los Estados miembros, fomentando el uso de
biocombustibles de segunda y tercera generacion, procedente de algas, biomasa

lignoceluldsica y otras clases de residuos [35].



1.3 Antecedentes y objetivos de la Tesis Doctoral

El estudio sobre el proceso SCWR para la valorizacion energética de la fraccion
acuosa del bio-oil continta los trabajos realizados por Gutiérrez Ortiz y colaboradores
sobre la valorizacion de glicerina [36-42]. La motivacion de aquel estudio fue la
creciente cantidad de glicerina generada como subproducto durante la produccién de
biodiesel mediante transesterificacion de aceites vegetales, cuya valorizacion requeria
ser investigada. Estos estudios previos dieron lugar a las tesis doctorales de Ana M2
Serrera Cobos, defendida en 2014, y dirigida por los profesores F.J. Gutiérrez Ortiz y P.
Ollero de Castro [43]; y de Sebastian Martinez Galera, defendida en 2015, y dirigida por
el profesor F.J. Gutiérrez Ortiz [44]. El autor de esta Tesis Doctoral ha continuado el
estudio sobre el reformado supercritico desde 2014, y en 2016 present6 su Trabajo Fin
de Master [45], estableciendo la base del estudio recogido en esta Tesis Doctoral. Dicho
trabajo consistié en un estudio termodindmico y experimental del reformado con agua
supercritica de compuestos modelo presentes en la fraccion acuosa del bio-oil, y

también fue supervisado por su Director de Tesis.
Los dos grandes objetivos de esta Tesis Doctoral son:

1. Estudiar experimentalmente la conversion termoquimica del proceso de
reformado con agua supercritica de compuestos organicos residuales
representativos de la fraccion acuosa del bio-oil, tanto por separado como en
mezclas, con y sin catalizador. Con el fin de establecer un marco de referencia y
comparacion de los resultados experimentales, se realizara un estudio
termodinamico para determinar los limites de conversion (equilibrio) y el efecto
de las principales variables de operacion (presion, temperatura y relacién

agua/carbono) sobre el proceso. Durante los ensayos, se obtendran datos de



conversion de los compuestos organicos alimentados al proceso, eficiencias de
carbono a gas, liquido y sélido, asi como el rendimiento de produccion de los
gases generados en funcién de las variables de operacién consideradas. Con
el conjunto de resultados experimentales y su discusion se espera ampliar
la vision y el conocimiento existente del reformado supercritico de
compuestos organicos residuales, como los que estan presentes en la fraccion
acuosa del bio-oil.

2. Estudiar una aplicacion del gas de sintesis obtenido en el proceso SCWR,
mediante simulacion rigurosa. La aplicacién consiste en la produccion de
biocombustibles liquidos (ademas de electricidad) mediante el proceso de
sintesis Fischer-Tropsch (FT). El disefio del proceso se hara con integracion
material y energética, imponiendo que sea energéticamente autosuficiente. De
este modo, el proceso global se evaluara desde un punto de vista energético y
material, a través de las eficiencias globales y de produccion de
biocombustibles, y tecno-econémico mediante la estimacion de costes de
inversion y produccion, y la obtencion del precio minimo de venta de los

hiocombustibles.

1.4 Estructura de la Tesis Doctoral

La Tesis Doctoral consta de siete capitulos. En el capitulo 1 se hace una
introduccion que establece el marco del estudio realizado, y se proporcionan los

antecedentes, objetivos y la estructura de la Tesis Doctoral.

En el capitulo 2 se describen los materiales y métodos empleados, tanto en el
estudio experimental como en los estudios de simulacion y evaluacion tecno-

economica. En referencia al estudio experimental, se explican tanto el funcionamiento



de la instalacion experimental donde se han realizado los ensayos como los
procedimientos experimentales y métodos analiticos empleados para analizar las
muestras gaseosas, liquidas y soélidas. También, se comentan las herramientas

informaticas especiales empleadas.

En el capitulo 3 se recoge el estudio termodindmico de la conversion
termoquimica del reformado de los compuestos ensayados en la instalacion
experimental de SCWR, evaluandose diferentes métodos termodindmicos mediante
simulaciones de variables de estado termodindmicas y propiedades fisicas de aquellos

compuestos.

El capitulo 4 se dedica al estudio experimental del proceso SCWR de los
compuestos organicos representativos de la fraccidén acuosa del bio-oil (&cido acético,
hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa), detallandose y discutiéndose los resultados
alcanzados. Se aborda el estudio usando compuestos por separado y en mezclas, con y

sin el uso de un catalizador.

En el capitulo 5 se desarrolla la aplicacion combinada de reformado supercritico
(SCWR) de la fase acuosa del bio-oil y la sintesis de Fischer-Tropsch (FT). La primera
tecnologia permite generar el gas de sintesis que, después, sera alimentado a la segunda
tecnologia para la produccion de biocombustibles. Este estudio se realiza a nivel de
simulacion, e incluye una evaluacion tecno-econdmica que permite estimar los precios

minimos de venta de los biocombustibles.

En el capitulo 6 se establecen las principales conclusiones de la investigacion,
asi como una serie de recomendaciones futuras para continuar avanzando en el

desarrollo de la tecnologia de reformado con agua supercritica.



En el capitulo 7 se encuentran todas las referencias bibliogréaficas que componen

cada uno de los capitulos.

Por ultimo, en el Anexo 1 se ha incorporado el desarrollo del modelo
termodindmico estequiométrico, mientras que en el Anexo 2 se hallan las primeras

paginas de los articulos publicados.
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CAPITULO 2

MATERIALES, INSTALACION Y METODOS






En este capitulo, se describe la instalacion experimental utilizada para la
realizacion de los experimentos de reformado con agua supercritica (SCWR) de los
compuestos modelo de la fraccion acuosa del bio-oil, sin'y con el uso de un catalizador.
También, se describen las técnicas usadas para analizar las muestras gaseosas, liquidas y
solidas. Asimismo, se incluye una descripcion de las diferentes herramientas

informaticas utilizadas (Matlab, Aspen Plus y CAPCOST).

2.1 Materiales

Los compuestos organicos representativos de las diferentes fracciones acuosas
tratadas en la instalacion experimental, son el &cido acético, hidroxiacetona, 1-butanol y
glucosa. Las principales especificaciones técnicas de estos productos puros se muestran

enla Tabla 2.1.

Tabla 2.1. Especificaciones técnicas de los compuestos orgénicos adquiridos para el estudio

Nombre del compuesto organico Acido acético Hidroxiacetona 1-Butanol Glucosa
Estado Liquido Liquido Liquido Sélido
Miscible con agua Si Si Si No
Higroscdpico Si Si Si Si
Color Incoloro Incoloro Incoloro Blanco
Densidad (kg/m®) 1050-1052 1080 810 1540
Punto de congelacion (°C) 16 -17 -89 153-156
Punto de ebullicion (°C) 117-119 145-146 117-118 -

pH (20 °C) 2,5 34 7 -
Temperatura de ignicion (°C) 485 280 340 -
Temperatura de inflamacién (°C) 40 56 35 -
Presién de vapor (20 °C, hPa) 15,4 7,5 5,6 -
Viscosidad (25 °C, mPa-s) 1,14 1,08 2,95 -
Pureza minima (%) 99,7 95 99,4 99,5
Peso Molecular (g/mol) 60 74 74 180
Férmula CH;-COCOH CH3-CO-CH,OH | CHs;-(CHy),-CH,OH CeH1206
Numero de registro CAS 64-19-7 116-09-6 71-36-3 50-99-7
Empresa suministradora Panreac Alfa Aesar Alfa Aesar Sigma Aldrich

Estos compuestos se disolvieron en agua (77,5-97,5 %p maximo de agua en la
mezcla), simulandose de esta forma la corriente residual de fraccion acuosa del bio-oil.
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Se us6 agua desionizada, con el objetivo de eliminar impurezas que pudiesen provocar
problemas de corrosion. El agua desionizada se obtiene en la planta mediante un sistema
de purificacion que incluye un mandmetro, un manorreductor, un filtro de carbdn
activo, una resina de intercambio i6nico y un filtro de particulas de 5 um. En primer
lugar, se ajusta la presion méaxima de operacién del sistema de purificacion (4 kg/cm?)
mediante el manorreductor y, después, se eliminan contaminantes contenidos en el agua
mediante un filtro de carbon activo. A continuacion, los iones presentes en el agua
(calcio, sodio, cloruros, etc.) se eliminan mediante las resinas de intercambio i6nico
alojadas en columnas de desionizacion, disminuyendo la conductividad del agua hasta
un valor menor a 0,5 uS/cm. Finalmente, el agua se dirige al filtro de particulas donde

se elimina cualquier particula proveniente de la resina.

El catalizador empleado en las pruebas experimentales es de niquel con soporte
de alimina y silice (Ni/Al,O3-SiO,, nimero de registro CAS 7440-02-0), adquirido en
Sigma Aldrich y se suministré en forma de polvo. En la Tabla 2.2, se muestran los

valores de caracterizacion para este catalizador.

Tabla 2.2. Caracterizacion del catalizar de Ni/Al,O5-SiO, empleado en la pruebas del proceso SCWR

Caracteristica | Superficie especifica | Estructuracristalina | Volumen de poro | Didmetrode | Forma

BET (m%qg cat.) (% amorfo) (mL/g cat.) poro (nm)

Valor 166,2 50 0,27 6,02 Polvo

Otros materiales necesarios para el correcto funcionamiento de la instalacion,

usados en dias de operacion y mantenimiento, fueron:

1) Botellas de gases usados para el andlisis de muestras gaseosas en el
cromatografo de gases: botellas de aire sintético de laboratorio, helio, hidrogeno
y mezcla de gas de sintesis para el calibrado de dicho equipo, cada una de ellas

con un manorreductor.
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2)

3)

4)

5)

6)

7)

8)

Productos para la limpieza de conductos, valvulas y otras piezas asociadas a la
instalacion: alcohol isopropilico (IPA).

Materiales de aislamiento y sellado: teflon, antigripante, lana de vidrio, etc.
Instrumentos de trabajo para conexiones y tuberias, por ejemplo, cortatubos de
cuchillas de acero inoxidable para tamafios de hasta 1/2” de diametro exterior
del conducto a tratar.

Viales para la recogida de muestras liquidas/sélidas provenientes de los ensayos
experimentales, asi como otros necesarios para diversos andlisis a realizar para
una misma muestra. Segun la cantidad necesaria para el analisis en cuestion, se
usaron recipientes con volimenes comprendidos entre 4 y 110 mL.

Garrafas que contienen la mezcla de compuestos organicos disueltos en agua, asi
como las de almacenamiento de liquido residual procedente de ensayos.

Un filtro y tubing de poliamida (1/8” de diametro) en el tramo de aspiracion de
la bomba. También, accesorios de repuesto, pertenecientes a la bomba (por
ejemplo, check valves y tubing de 1/16” de acero inoxidable AISI 316).
Fungibles necesarios para la higiene y seguridad: guantes de nitrilo y térmicos o

de calor, gafas de seguridad, mascarilla, papel secamanos, etc.

2.2 Instalacion experimental de reformado

La planta piloto de reformado con agua supercritica (SCWR) utilizada para la

realizacion de las pruebas experimentales de esta Tesis Doctoral se encuentra en los

laboratorios del Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental de la Escuela

Técnica Superior de Ingenieria de Sevilla. En la Figura 2.1 se observa un esquema de la

instalacion, mostrando los principales componentes, asi como los lazos de control y la

instrumentacion.
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Figura 2.1. Diagrama basico de la planta SCWR a escala piloto

En esta planta, la solucion acuosa (compuesta por uno o varios compuestos
modelo mezclados) se bombea a la presion de operacion (240 bar) y se calienta a la
temperatura de operacion (500-800 °C) en un horno eléctrico que cubre el reactor de
reformado. El gas producido en el reactor se dirige hacia un intercambiador de calor
capaz de enfriar la corriente hasta una temperatura inferior a 40 °C. Luego, el gas se
expande mediante dos valvulas (una de tipo manual y otra automatica) que permiten
controlar la presion de operacién en el reactor. Finalmente, la corriente gaseosa que se
analiza mediante un cromatografo de gases, se separa previamente del liquido en un

separador gas-liquido; en la fraccion liquida, el agua es el componente mayoritario.

En la Figura 2.2, se muestra una fotografia de la planta piloto con los
principales componentes. En la parte superior, se observa el horno eléctrico (1) donde se
encuentra alojado el reactor (2). En la parte inferior se puede ver de izquierda a derecha,

el transmisor de presion (3) y la valvula manual (4) en el mismo conducto vertical,
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primera valvula de control de presion (5), enfriador (6), filtro de material poroso (7),
separador gas-liquido (8), filtro coalescente (9), medidor de caudal de gas (10) y valvula
de control de presion (11) en el separador gas-liquido (estos tres ultimos equipos se
encuentran en la misma linea, correspondiente a la de salida del gas del separador). A

continuacion, se describe cada uno de ellos.

Figura 2.2. Foto de la instalacion de reformado con agua supercritica

La bomba usada es de tipo HPLC (high-performance liquid cromatography) con
doble piston, marca LabAlliance y modelo Prep 100. Puede impulsar liquidos con un
rango de caudal comprendido entre 0,1 y 100 mL/min con un incremento de caudal de
0,1 mL/min, y proporciona una presion maxima de 4000 psi (276 bar). Sin embargo,
como medida de seguridad, es posible introducir un valor de presién limite (5-10 bar
superior a la de operacion), a partir del cual la bomba deja de impulsar la solucién

acuosa si la presién de operacion (240 bar) supera el limite impuesto. Presenta dos
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cabezales de acero inoxidable AISI 316 de 50 mL/min cada uno, un amortiguador de
pulsaciones de tipo diafragma con el que se consigue un nivel de pulsaciones (referido
al valor medio y continuo de caudal del flujo amortiguado) inferior al 2 %, una vélvula
de cebado/purga integrada, dos valvulas para asegurar el caudal exacto de aspiracion y
otras dos para la impulsion (cuatro check-valves en total), y un filtro en la aspiracion
para evitar que posibles particulas sélidas dafien los cabezales. Los valores de presion y
caudal se muestran en el panel digital frontal mediante LEDs, variandose la presion
maxima y el caudal mediante un panel tactil. En la parte trasera se encuentran las

conexiones necesarias para el control y monitorizacion de datos.

El horno eléctrico es de tipo tubular (Termolab) con seis resistencias (5 kW cada
una) dispuestas helicoidalmente a lo largo de todo el horno. Cada resistencia esta
accionada por un relé de estado solido (SSR) que recibe la sefial de un controlador de
temperatura asociado al termopar de cada zona, alcanzandose de esta forma condiciones
isotermas en el reactor. Asi, la temperatura es controlada y monitorizada en seis zonas a
lo largo de la longitud del reactor, cortandose la corriente eléctrica si se supera la
temperatura de 1000 °C. Los controladores PID (Eurotherm 3216CP5) se encuentran en
un cuadro eléctrico dispuesto aparte (no mostrado en la Figura 2.2). La longitud y
diametro en el interior de la camara del horno son de 2200 mm y 120 mm,
respectivamente, incorporando unas tapas que se colocan en los extremos del horno para
minimizar las pérdidas de calor al exterior. Ademas, el horno incluye una estructura de

cuatro patas que permite colocarlo en posicion horizontal a una altura de 1500 mm.

El reactor es de tipo tubular y esta fabricado en Inconel 625 (aleacion de niquel-
cromo que contiene hierro, molibdeno y niobio como principales elementos). Este
material presenta un comportamiento mecanico muy bueno (alta resistencia a la rotura,

traccion y fluencia) a altas temperaturas, siendo las piezas de acoplamiento a la entrada
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y salida del reactor ademas del que le sigue inmediatamente de Inconel 625. Estas
piezas son accesorios (conectores, adaptadores y uniones) que utilizan conexiones
roscadas y conificadas para evitar fugas debido a la alta presién consignada en el
proceso. Por otra parte, el reactor presenta una longitud de 2600 mm con un didmetro
externo de 14,29 mm y un didmetro interno de 7,92 mm. La longitud de reactor que se
encuentra cubierto por el horno eléctrico es de 2000 mm, estando la parte no cubierta

repartida en 300 mm cada una.

En el enfriador (intercambiador de calor de material acero inoxidable AISI 316 y
de tipo serpentin) se produce el enfriamiento de la corriente gaseosa, cuya temperatura
se ha reducido parcialmente en el tramo localizado después del reactor mediante
conveccion natural con el ambiente. El enfriador utiliza agua de red para refrigerar,
procedente de un sistema que consta de un tanque de almacenamiento de agua de red,
una bomba y un aero-refrigerador. Este sistema puede operar tanto en circuito cerrado
(modo usual para evitar un consumo excesivo de agua de red) como abierto (modo de
operacion en caso de averia de la bomba de refrigeracion). A la entrada y salida del
enfriador, se disponen de dos termopares de tipo K para comprobar que la corriente se

enfria hasta una temperatura igual o inferior a 40 °C.

A la salida del enfriador, un filtro de material poroso evita que los equipos mas
delicados (transmisores de presion y valvulas de control) se dafien, mediante la captura
de particulas con un tamafio mayor a 1 pm. Los equipos posteriores a este elemento son
el transmisor de presion (Bronkhorst), y la valvula manual (HOKE) de micro-regulacién
para un diametro de tuberia de 1/4". Esta valvula funciona de un modo satisfactorio en
el control con ajuste aproximado de la presion. La valvula de control posterior a la

manual es automaética (Badger), usandose en ocasiones como apoyo a la valvula
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anterior. Esta valvula de control automatico funciona mediante un motor eléctrico, pero

permite su manejo de manera manual en el caso que sea necesario.

El separador gas-liquido consiste en un recipiente de acero inoxidable AISI 316,
con una altura de 800 mm, didmetro interno de 168,3 mm y espesor de 3 mm. La
entrada del fluido es perpendicular al eje vertical del recipiente y, al bajar la velocidad
del fluido al entrar en el equipo, permite la recogida del liquido por la parte inferior del
mismo Y la salida del gas de sintesis por la parte superior, con una minima cantidad de
microgotas de liquido arrastradas. Estas microgotas son capturadas por el filtro
coalescente hecho de aluminio (recipiente) y nylon (elemento filtrante), dirigiéndose el
gas libre de microgotas hacia un sensor-transmisor de tipo Coriolis (Bronkhorst) para la
medicién del caudal mésico del gas, y después hacia el cromatdgrafo de gases (Agilent

7890A).

En la linea de union entre estos dos equipos se dispone una valvula de control
automatica (Badger) para regular la presion en el interior del separador (set point de 1
bar, aunque en ocasiones ha podido variar segun el caudal de gases generado en la
prueba). En el separador gas-liquido también se dispone de un termopar, un transmisor
de presién y una valvula de seguridad (tarada a 10 bar). Ademas, el nivel de liquido en
el separador se controla mediante dos sensores-interruptores de nivel, habiendo un nivel
minimo y otro maximo. Cuando se alcanza el nivel maximo, una sefial proveniente del
sensor de nivel maximo se envia a la valvula solenoide (dispuesta en la linea de
descarga del separador) para que ésta se abra y descargue todo el liquido hasta llegar al
interruptor de nivel minimo. El disefio de la disposicion de ambos sensores permite que
esta valvula se abra una o dos veces como maximo durante un dia de operacion, para

evitar que se produzca perturbaciones frecuentes en el sistema debido a la descarga del
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liquido retenido. Finalmente, el liquido recogido se conduce a un tanque de

almacenamiento para su retirada posterior en garrafas de residuos.

El cromatdgrafo de gases opera con un caudal constante en el rango de 40-50
mL/min, siendo necesario en muchos ensayos (en especial para altas concentraciones y
caudal de 1,0 L/h) la derivacion de parte del gas producido mediante un sistema de by-
pass. Este sistema presenta una valvula manual y un rotametro para el ajuste del caudal
de gas, envidndose el resto a una chimenea. Los gases necesarios para el
funcionamiento del crométografo son helio (gas portador), aire (necesario para el
movimiento de las valvulas de tipo neumaéticas) e hidrégeno (necesario para mantener la
Ilama del detector FID). Con respecto a este ultimo gas, la botella se encuentra en una

caseta en el exterior del laboratorio por motivos de seguridad.

Las lineas de la instalacion de media y baja temperatura (menos de 300 °C) son
de acero inoxidable AISI 316 y comprenden los tramos de impulsion de la bomba hasta
llegar a la entrada al reactor, y del enfriador hasta el separador, incluidas las lineas de
tuberias que llegan hasta el cromatdgrafo. En la Tabla 2.3, se muestran las
especificaciones técnicas y otras caracteristicas resumidas de los equipos anteriormente

comentados.

Los discos de ruptura (Oseco, 31,67 mm? de superficie) se utilizan como medida
de seguridad ante posibles aumentos excesivos de la presion en la instalacion,
rompiendose si se supera la presion a la que estan tarados (280 bar, aproximadamente) y
descargando por un conducto de acero inoxidable AISI 316 a la atmosfera sobre botes
de recogida. Este instrumento es de Inconel 625 (aunque también pueden ser de acero
inoxidable AISI 316) y se encuentran a la entrada del reactor y justo antes de la primera

valvula Badger. Antes de los discos de ruptura, se disponen de mandmetros tipo
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Bourdon de acero inoxidable AISI 316 (Ashcroft) para la visualizacion de la presion en

planta.

Tabla 2.3. Especificaciones técnicas y otras caracteristicas de los equipos en la planta piloto de SCWR

Equipo Marca y modelo Especificaciones técnicas Otras caracteristicas
Bomba LabAlliance Caudal: 0,1-100,0 mL/min Doble pistén, dos cabezales
HPLC Prep 100 Presion maxima: 276 bar acero inoxidable AISI 316

Potencia: 30 kW; . . .
Horno . Tubular, seis resistencias,
oo Termolab Temperatura maxima: 1100 °C;
eléctrico . estructura soporte
Longitud calefactada: 2,0 m
i . Detector FID y TCD
Cromatografo . Caudal: 40-50 mL/min .
Agilent 7890A . Columnas: tamiz molecular,
de gases Gas portador: Helio
porapack y Hayesep
Valvula HOKE Presidn aguas arriba: 240 bar Micro-regulacion
manual Presion aguas abajo: para Dy =%«
Valvula Presion aguas arriba: o
» Badger » . Actuador eléctrico
automatica 1 Presion aguas abajo: 3-10 bar
Vélvula Presion aguas arriba: 3-10 bar o
» Badger » . Actuador eléctrico
automética 2 Presion aguas abajo: 1-2 bar
Altura: 800 mm; diametro interno: 168,3 mm o .
Separador . oo o Forma cilindrica; material
- Nivel de liquido max/min: 300/200 mm L
G-L acero inoxidable AISI 316
Espesor: 3mm
Reactor Longitud: 2600 mm; diametro externo: 14,3 mm .
- B ) Tubular; material Inconel 625
SCWR Diametro interno: 7,9 mm
) ) Forma cilindrica; material
Enfriador - Carcasa tubo con doble espiral o
acero inoxidable AISI 316
Termopares Tipo K
) Sensor tipo piezo-resistivo Medidor/ controlador de
Transmisor Bronkhorst, ) y .
» . Rango de control de presion: 0 — 100 mbar presion electronico para gases
de presion High-Tech ) o o
Rango maximo de medicidn: 0 - 400 bar y liquidos
. L . Material: aluminio (recipiente)
Medidor de Coriolis tipo miniatura )
Bronkhorst . y nylon (elemento filtrante)
caudal . Minimo rango: 0,1-5,0 g/h L
. Cori-Tech o Alta precision y control de
masico Maéximo rango: 3-300 kg/h .
rangos de caudal (muy) bajos
Filtro Tipo coalescente
Tubing y Zona caliente: material Inconel 625 (aleacion de niquel, cromo y aluminio, que contiene, ademas,
piezas de hierro, molibdeno y niobio como componentes principales)
conexion Zona fria: material acero inoxidable AISI 316. Los didmetros externos se encontraban entre 1/4" y 3/8”

Otras medidas de seguridad usadas fueron tres detectores de gases (CO, CO, y
gases explosivos, principalmente CH,) dispuestos en la zona donde se encuentra la

planta, para el aviso de fuga en el sistema de cualquiera de estos gases. La planta esta
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abierta por arriba y se encuentra cubierta lateralmente por una mampara de
policarbonato, para proteger al operario de posibles impactos a causa de un excesivo

aumento en la presion.

Los datos de temperatura (5 sefiales), presiones (2) y caudales mésicos (1) son
recogidos por diferentes transmisores de la planta, mostrandose dichas sefiales en una
pantalla tactil (SCADA) de 10 pulgadas. El set point de los controladores de presion en
las valvulas Badger se introducen a partir de esta pantalla y los valores mostrados
provienen del promedio de datos almacenados cada treinta segundos en una memoria
tipo flash a través de un puerto USB. Como medida de seguridad, hay una serie de

alarmas programadas en la pantalla que, si se activan, emiten una sefial acustica.

2.3 Procedimiento experimental

El procedimiento experimental se divide en dos tipos, segun se realicen ensayos
sin catalizador o con catalizador. Asimismo, la corriente alimentada al proceso puede

estar constituida por compuestos por separado o mezclados disueltos en agua.

2.3.1 Sin uso de catalizador

Los ensayos duraron entre tres y seis horas (desde la alimentacion de la mezcla
orgéanica en solucién acuosa hasta que los resultados obtenidos eran estables). El tiempo
necesario para la realizacién del ensayo dependia de las condiciones de operacion,
siendo las que se realizaron a 700 °C y/o 0,5 L/h de caudal las que méas duracién
necesitaron. También, las pruebas a 800 °C y baja concentracion (2,5 %p) a 1,0 L/h

requirieron mas tiempo.

Antes de llevar a cabo las pruebas experimentales, se debia poner en marcha la
instalacion para llegar a la temperatura y presion del proceso SCWR. Los primeros
pasos en la puesta en marcha de la planta eran el encendido del horno y la consigna de
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la temperatura de reformado. Luego, se empezaba a bombear agua pura desionizada,
previo cebado de la bomba y purga de burbujas en los conductos de aspiracion e
impulsion. Las valvulas de la instalacion debian dejarse abiertas durante unos minutos
para evitar fluctuaciones en la presién con el aumento de la temperatura. Una vez la
temperatura se estabilizaba, se cerraban las valvulas de manera progresiva para evitar

subidas bruscas de presion, que pudieran ocasionar dafios en la instalacion.

El separador gas-liquido debia purgarse al llegar a la presion de operacién del
sistema, con objeto de evitar que la muestra liquida recogida al final de la primera
prueba experimental fuese diluida por el agua acumulada durante el arranque. Ademas,
habia que evitar en la medida de lo posible que el nivel de liquido en el separador
rebosara y, por tanto, que se perdieran los gases generados durante los ultimos

pinchazos del cromatografo al abrirse la valvula.

El arranque duraba unas dos horas, aproximadamente, finalizandose cuando el
sistema llegaba a la presion de operacion. En ese momento, se cambiaba el depdsito de
agua pura por el de mezcla, previamente preparada. Después, la valvula by-pass que se
dirige hacia el cromatdgrafo de gases se cerraba y se consignaba un set point de 1 bar en
el controlador de presion colocado justo a la salida del separador. De esta manera, los
gases que se generaban durante los primeros minutos de la prueba experimental se
acumulaban para poder tener suficiente cantidad como para pincharse y analizarse en el

cromatografo de gases.

Una vez se tenia una presion superior a 1 bar en el separador, la valvula de by-
pass al cromatografo se abria un poco y se dejaba fija, observandose como el caudal de
gases (medido con un rotdmetro) se mantenia aproximadamente constante (en especial,

en los ultimos pinchazos). Después, se activaba la secuencia de pinchazos del
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cromatografo, siendo el tiempo de andlisis de gases por el cromatdgrafo entre un

pinchazo y el siguiente de quince minutos.

La prueba se daba por concluida cuando se tenia un minimo de 15 pinchazos vy,
al menos, los cuatro ultimos presentaban estabilidad en las composiciones de los gases,
con una diferencia menor al 1 % en el valor de los gases entre el primero y el ultimo de
esos pinchazos y el resto de variables constantes (presion, temperaturas y caudal de
gases). Si esto no se cumplia, era necesario realizar mas pinchazos hasta lograrlo. En las
pruebas sin catalizador, hubo que hacer hasta 20-25 pinchazos en numerosas ocasiones,
aumentandose incluso el nUmero para pruebas realizadas en condiciones mas
desfavorables (0,5 L/h y/o 700 °C y/o 2,5 %p). Cuando los dltimos cuatro pinchazos
presentaban valores estabilizados, se recogia una muestra liquida del separador en un
bote para su andlisis, y se guardaba etiquetada en un frigorifico. Finalmente, para evitar
que haya mezcla en el separador entre muestras liquidas de la prueba finalizada y la

siguiente, se vaciaba el separador.

Al finalizar las pruebas programadas en el dia de operacion, la secuencia de
pinchazos en el cromatografo se detenia y se cambiaba el método de anélisis. Este
método se denomina de escaneo, detectdndose posibles compuestos gaseosos (distintos
del H,, CHy4, CO, y CO) que no pueden medirse con el método normal. Después, se
cambiaba el deposito de mezcla organica por agua pura desionizada, se apagaba el
horno y se abrian las valvulas poco a poco para aliviar la presion en el sistema. Una vez
bajaba la presion lo suficiente, podria ser preferible aumentar el caudal de agua pura
para que arrastrase parte de la suciedad y limpiase la instalacion, en especial los dias en
los que se hubiesen realizado pruebas que pudieran haber ensuciado la planta (700 °C de
temperatura, caudal de 1,0 L/h y alta concentracion). El agua en ese caso deberia estar

en fase liquida, de ahi que el horno se apagase para que el reactor se enfriase y que el
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sistema tuviese alta presion, aunque sin ser excesiva puesto que el caudal de agua
alimentado también habria aumentado. Cuando la presion en la instalacién bajaba hasta

1 bar y terminaba de ejecutarse el método de escaneo, finalizaba la parada.

Durante el mantenimiento de la instalacion, se procuraba dejar la planta
operativa para el siguiente dia de operacion. Con la limpieza del reactor, se recogian los
restos de carbono sélido generado durante el transcurso de los ensayos y adheridos a las
paredes del equipo en botes para su posterior andlisis. La muestra solida, al estar
hameda por la limpieza del reactor, se secaba y se pesaba para cuantificar la cantidad de
carbono soélido producido en las pruebas experimentales. También, se limpiaba la
valvula de micro-regulacién manual y los filtros, de aspiracion de la bomba y de la
salida del enfriador, en un bafio termostatico. Finalmente, se realizaba el montaje de la

instalacién asegurandose que todo se encuentre perfectamente ensamblado.

2.3.2 Con uso de catalizador

Antes de llevar a cabo las pruebas, era necesario introducir el catalizador en el
reactor en forma de pellets, para evitar arrastre del polvo (forma original) y elevadas
pérdidas de carga en el reactor. De esta manera, el catalizador se prensd en pastillas
cilindricas, se rompieron en trozos y se tamizaron hasta una granulometria comprendida

entre los valores de 1000 y 2380 pm.

En el transcurso de las pruebas, la presion se fijé en 240 bar al igual que en los
ensayos sin catalizador. Sin embargo, el caudal de alimentacion fue de 1,0 L/h, la
temperatura varid entre 500-800 °C y se usaron dos valores de carga de catalizador (10
y 20 g). Las pruebas que presentaron mayor duracion fueron las de menor temperatura,

concentracion en la alimentacion y carga de catalizador (hasta 6 horas).
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La duracion del arranque de la instalacion fue mayor que para las pruebas sin
catalizador, de aproximadamente tres horas. En primer lugar, era conveniente que el
agua desionizada estuviera en estado gaseoso al atravesar el lecho catalitico, para evitar
que se mojara. De esta manera, el termopar de salida del reactor debia estar a una
temperatura superior a la critica (375 °C) y una presion baja que, luego, se incrementaba
progresivamente. Este aumento paulatino de la presion debia realizarse para evitar
subidas/bajadas bruscas de la presion durante el arranque, que pudieran ocasionar
compactaciones en el lecho y, por tanto, atascos en la circulacion del fluido. Otra
diferencia respecto a las pruebas sin catalizador es el nmero de pinchazos minimos que
habia que realizar en los ensayos con catalizador, siendo menor el nimero necesario
(12). La duracién méxima (6 h) tuvo lugar en algunos ensayos con valores bajos de
temperatura (500 °C), concentracion (5 %p total) y carga de catalizador (10 gramos).
Finalmente, al cambiar el deposito de mezcla por la de agua desionizada en la parada,
habia que dejar el horno encendido mientras se disminuye la presion en el sistema de
manera paulatina. Esta diferencia respecto a las paradas realizadas en dias de operacion

sin catalizador se realizaba para evitar que el catalizador pudiera mojarse.

En los dias de mantenimiento, era necesario extraer el catalizador usado del
reactor para su andlisis (se recogia en un bote) y, luego, se introducia una nueva carga
de catalizador en el reactor. La longitud del lecho fue de 200 y 400 mm para 10 y 20 g,
respectivamente. Ademas, la distancia entre el final del lecho catalitico y la salida del

reactor era de 700 (para la carga de 10 g) y 500 mm (20 g).
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2.4 Meétodos analiticos

2.4.1 Muestras gaseosas

La composicion del gas se midid en continuo mediante cromatografia de gases.
El equipo (Agilent 7890A), estd compuesto por una primera columna (HAYESEP Q),
una segunda columna con un lecho (PORAPAK Q), una tercera columna (Molecular
Sieve 5A) y un detector de conductividad térmica (TCD). El gas inerte usado en este
equipo para transportar los componentes de la muestra a través de la columna
cromatografica es helio. Las trazas de CO y CO, no detectados por el detector son
convertidas en metano mediante un detector de ionizacién de llama (FID). Los
compuestos calibrados en el cromatografo de gases para su analisis son H,, CO,, CH, y
CO, siendo la duracion del andlisis de, aproximadamente, 15 minutos y operando a una
temperatura entre 60 y 100 °C. Posteriormente, el gas se ventea. En la Figura 2.3, puede

observarse un ejemplo de cromatograma obtenido durante una prueba experimental.
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Figura 2.3. Ejemplo de un cromatograma para el analisis del gas producto, en un ensayo SCWR en el que la
hidroxiacetona se reformé por separado (sin mezclarse con otros compuestos organicos)

2.4.2 Muestras liquidas
El analisis de muestras liquidas incluye, en primer lugar, la determinacion del
carbono organico total y, en segundo lugar, de los compuestos organicos contenidos en

la muestra. La cantidad de carbono organico total (TOC) se obtiene mediante un
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analizador (Shimadzu TOC-VCSH) dotado de un muestreador automético ASI-V,
oxidandose la muestra con aire a 680 °C. La combustion se produce en un reactor de
cuarzo en presencia de un catalizador de esferas de Paladio/Alimina, convirtiéndose los
componentes de carbono presentes en la muestra en dioxido de carbono. El agua
producida en la combustion se condensa y se elimina, mientras que el CO; es arrastrado
por aire puro (gas portador) hasta la celda de un analizador IR no dispersivo,
midiéndose la cantidad de dioxido de carbono generado. El carbono inorganico
corresponde a didxido de carbono disuelto, carbonatos y bicarbonatos, obtenidos
mediante la acidificacion de la muestra con &cido fosférico, proceso por el que se forma
dioxido de carbono y es analizado por el sensor infrarrojo no dispersivo. La diferencia
entre el carbono total y el carbono inorgéanico corresponde al carbono organico total
(TOC). En este estudio, practicamente, la totalidad en las muestras correspondié a TOC,

siendo la cantidad de carbono inorganico insignificante.

Por otro lado, la determinacion y cuantificacion de compuestos organicos (los
cuatro usados como modelo en esta investigacion y otros posibles que se hayan podido
producir) se hizo mediante diferentes tipos de analizadores. La cromatografia gaseosa
(GC) es una técnica muy adecuada para el analisis de muestras liquidas constituida por
compuestos en bajas concentraciones, por su elevada sensibilidad y resolucion. El
acoplamiento de la cromatografia de gases a la espectrometria de masas (GC-MS)
proporciona una informacion adicional para la identificacion de compuestos
desconocidos. De esta forma, la muestra se volatiliza y se inyecta en la cabeza de la
columna cromatogréfica, y los componentes separados pasan al espectrometro de masas,
donde se registran en forma de pico cromatografico y se identifican con su respectivo

espectro de masas.
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El &cido acético y la hidroxiacetona se determinaron mediante el espectrometro
de masas Agilent 5977A con analizador cuadrupolar de baja resolucion y usando un
cromatégrafo de gases de marca Agilent 7890B para columnas capilares polares
(Sapiens-5MS (30 m-0,25 mm-0,25 um), Teknokroma). Los analisis se realizaron con
rampas de calentamiento desde 60 °C hasta 300 °C durante 24 minutos, y se obtuvieron
tiempos de retencion de 3,4 minutos para el acido acético (rango de masa de 43-60 m/z)

y 4 minutos para la hidroxiacetona (rango de masa entre 31-74 m/z).

El equipo que se usé para determinar y cuantificar la glucosa es el mismo pero
usando una columna capilar no-polar (19091S-433U HP-5MS Ul (30 m-0,25 mm-0,25
um), Agilent), donde los analisis se realizan usando rampas de calentamiento durante
37,5 minutos desde 80 hasta 280 °C. Sin embargo, para analizar la glucosa hubo que
realizar un paso previo a su inyeccion en el sistema cromatografico, denominado
derivatizacion (transformacion de los compuestos en derivados voléatiles que les confiera
la volatilidad y estabilidad térmica necesaria para el posterior analisis por GC). Existen
diversos procedimientos de derivatizacion, en las que las condiciones cromatograficas
se eligen de tal manera que se consigan derivados estables. En este estudio, se uso el n-
metil-n-(trimetilsilil)trifluoroacetamida (MSTFA) que, mezclado con piridina, permite
que se originen subproductos altamente volatiles cuando la reaccion se mantiene a 60 °C
durante 1 hora [46]. De esta manera, para 5 mg de glucosa se afiadieron 0,5 ml de
MSTFA y 0,5 ml de piridina seca, agitandose durante una hora a 65 °C y transfiriéndose
esta mezcla al vial donde se realiza el patron para su andlisis. La glucosa patrén
derivatizada se detecta a 5,99 minutos con un espectro de masas de 69, 252, 265, 319 y
413. Por otra parte, cuando se analizan las muestras y se procesan en el programa de
analisis de Agilent, aparece un espectro de masas en el mismo tiempo que el de la

glucosa (acetamida,2,2,2-trifluoro-n-metil-n-(trifluoroacetil)), superponiéndose de esta

30



manera ese compuesto y algunos de los iones caracteristicos de la glucosa derivatizada.
Asi, para identificar y cuantificar correctamente la glucosa (y otros posibles
compuestos), se uso un programa de deconvolucién de Agilent denominado ‘Unknowns

Analysis’.

En el caso del 1-butanol, los equipos y métodos de analisis descritos
anteriormente no son capaces de detectarlo. El analisis para la determinacion vy
cuantificacion de este y otros posibles compuestos se realizé con un cromatdgrafo de
gases y un espectrometro de masas QP 2010 Ultra Shimadzu. ElI método de analisis
comprende el rango de temperaturas 45-225 °C con diferentes rampas de calentamiento,
con una duracion de 28,5 min. El intervalo de masas (m/z), de entre 10 y 150, no
detectandose masas mas pesadas con este método. En cada analisis realizado con esta
metodologia, se identificaron los picos a partir del tiempo de retencion de cada
compuesto, y las &reas encontradas bajo los picos identificados se normalizaron respecto
al area total. Para la identificacién de los componentes que se encontraron en las
muestras, se uso la libreria ‘Qualitative Analysis’, mientras que la cuantificacion se
realizé con el software ‘MS Quantitative Analysis’. Las areas contenidas bajo los picos
se referenciaron por calibracion, preparandose previamente las curvas de calibracion
para cada compuesto modelo. La concentracion de los compuestos modelo se
determinaron a partir de las areas bajo los picos identificados en funcién de las areas
correspondientes a las curvas de calibracién. La concentracion de otros compuestos
identificados en las muestras (por ejemplo, furfural o 5-HMF) se obtuvieron a partir de

areas normalizadas de los picos correspondientes a estos compuestos.

En el capitulo 4 se comentaran los resultados obtenidos tanto en el analisis del
carbono organico total como en la determinacion y cuantificacién de compuestos en las

muestras liquidas. Algunos de los compuestos organicos encontrados frecuentemente en
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las muestras fueron la acetona, fenol, etanol y hexanol, mientras que otros se detectaron
en algunas muestras pero con mucha menos frecuencia y no pudieron cuantificarse por

tener una concentracion menor que la minima cuantificable.

2.4.3 Muestras solidas

Microanalisis

El analisis elemental en las muestras sélidas se emplea para la determinacion de
carbono, hidrégeno, nitrégeno, azufre y oxigeno (medido en porcentaje respecto al
peso). Estos elementos se convierten en gases simples (dioxido de carbono y de azufre,
agua y nitrogeno) mediante una combustion completa (las condiciones Optimas estan en
el rango de 950-1100 °C, con atmosfera rica en oxigeno). En el analizador elemental
(LECO CNHS-932) se introducen las muestras en capsulas de estafio, que deben estar
secas y ser lo suficientemente homogéneas para obtener resultados representativos y
repetitivos. La cantidad necesaria para poder realizar el analisis varia entre 1 y 10 mg

segun la naturaleza de la muestra.

Difraccion de Rayos X (XRD)

La difraccidn de rayos X (XRD) es una técnica basada en la dispersion de un haz
de rayos X que incide en un material sélido, a causa de de los electrones asociados a los
atomos o iones gque encuentra en el trayecto. Sin embargo, si existe una disposicién
ordenada de dichos atomos o iones y se cumplen las condiciones que vienen dadas por
la ley de Bragg [47], puede dar lugar a la formacion de rayos difractados (fendbmenos de
difraccion de rayos X). Los parametros influyentes en la difraccion de rayos X son la
longitud de onda de los rayos X (A), la distancia interatdbmica con el angulo de

incidencia del haz difractado (d), el orden de difracciéon (n) y el angulo de difraccion
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entre el haz difractado y transmitido (), todos ellos relacionados mediante la citada ley

de Bragg, Ec. (2.1)

nl = 2d sind (2.1)
Por otra parte, la informacion recogida por un difractograma de rayos X
corresponde a la posicion de los picos expresado en valores de 26 (angulo de
difraccion), intensidad (alturas de los picos, estando todos en funcién del mas intenso,

que se le asigna un valor de 100) y perfil (forma de los picos).

Los ensayos se realizaron en un difractometro de polvo 6:0 (Bruker, modelo D8
Advance A25). Presenta un anticatodo (anodo) de cobre, rendijas Soller, juego de
rendijas incidentes (variable o fijas), filtro de niquel en el haz difractado, detector lineal,
opcion de giro de las muestras durante el analisis e intercambiador de muestras

automatico de noventa posiciones.

Con este equipo se puede estudiar la caracterizacién estructural de materiales
cristalinos y no cristalinos (amorfos) a escala atomica, y se determinan las distintas
fases cristalinas presentes en las muestras sélidas (pulverulentas), de forma cualitativa y
cuantitativa. Estas fases cristalinas pueden determinarse mediante la integracion de las
areas delimitadas bajo los picos y sobre la linea de fondo que se encuentran en los
difractogramas. El programa informético usado para trabajar con los difractogramas es
DIFFRAC.EVA, y la base de datos ‘Base PDF4+2011°, procedente del ‘International

Centre for Diffraction Data’.

Espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS)

La espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS) es un método de
caracterizacion de superficies que proporciona informacion cualitativa y cuantitativa de

todos los elementos presentes y composicion elemental (de manera semicuantitativa),
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excepto para hidrégeno y helio [48]. Ademas, gracias a que proporciona informacién
sobre el estado de oxidacion de una muestra solida, se pudo usar para la caracterizacion
del catalizador adquirido en Sigma Aldrich antes y después de utilizarse en los ensayos

experimentales de SCWR.

La técnica XPS se basa en la interaccion de fotones con los electrones de la
superficie de la muestra, transfiriendose la energia al electron de un orbital atémico
(emision del electron). Cuando ningun electrén ha sido emitido por el &tomo, se debe a
que la frecuencia de excitacion del fotdén es demasiado baja, mientras que si se aumenta
gradualmente la energia del foton, comienza a observarse la emision de electrones del
atomo. La energia cinética de los electrones emitidos es proporcional a la frecuencia de
los fotones, relacionandose ademas con la energia de enlace del electron en el atomo
(Es) y la energia de la fuente de rayos X (4v) mediante la ecuacion de Einstein del

efecto fotoeléctrico, Ec. (2.2)

Eg = hv—KE (2.2)

donde KE es la energia cinética del electron detectado, medida por el espectrometro del
XPS. Solo los electrones que han interaccionando en la superficie de la muestra pueden
ser analizados por el detector, por lo que la técnica XPS es superficial. Por otra parte, la
preparacion y manipulacién de la muestra es fundamental, ya que las superficies

podrian contaminarse y dar lugar a resultados confusos.

En el equipo (ESCA Phoibos LHS-10/20 150 MCD-9) los componentes
primarios son el sistema de vacio, la fuente de rayos X, un analizador de energia del
electron y un sistema de registro de datos. La radiacion es monocromatizada antes de

llegar a la muestra mediante el uso de un cristal de cuarzo, para aprovechar el rango de
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energia en que la intensidad es maxima e impedir que electrones de alta energia

provoquen golpes de calor a la muestra y la degraden.

Microscopia electrénica (SEM y TEM)

La morfologia de las muestras solidas se estudia mediante técnicas de
microscopia electrénica. Los microscopios electrénicos funcionan con un haz de
electrones generados por un cafidén electrénico, acelerados por un alto voltaje y
focalizados por medio de bobinas (actian como lentes magnéticas), generando campos
magnéticos. La diferencia con un microscopio 6ptico, por tanto, es que en éste la
focalizacion se realiza mediante lentes dpticas. Los tipos de microscopios usados en este
estudio son de barrido SEM (Scanning Electronic Microscopy) y de transmision TEM
(Transmission Electronic Microscopy). En ambos, se necesita un alto vacio durante la
medicion para evitar que los electrones sean desviados por el aire. Los electrones
inciden sobre la muestra y la amplificacion depende del tipo de microscopio

electroénico.

En el microscopio electronico SEM, la emision de electrones se facilita
barriendo la superficie de la muestra con electrones enviados desde un cafion, con
previo recubrimiento con una capa metalica conductora, que suele ser de oro. Un
detector (fotomultiplicador de centelleo) contabiliza la cantidad de electrones
secundarios emitidos por una region especifica de la muestra, realizandose un mapa de
la superficie en cuestion a partir de la sefial obtenida. Los electrones secundarios de baja
energia (menor a 50 eV) emitidos de la superficie de la muestra, se pueden utilizar para
dar un tipo de imagen, mostrandose por tanto la intensidad de los mismos. La
microscopia electronica de barrido (SEM) se realizd con un microscopio de marca

PHILIPS XL-30 con detectores de electrones secundarios y retrodispersados.
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En el microscopio electronico TEM, a diferencia del SEM, una parte de los
electrones atraviesa la muestra y la imagen es amplificada por otro sistema de imanes
(también denominado lentes de proyeccion) que expande el haz reflejado hacia la
pantalla o dispositivo de visualizacion. Asi, esta técnica presenta una mayor resolucion
que el microscopio SEM, permitiendo llegar a la escala del nanémetro, si bien la
profundidad de campo (porcion de imagen observable de forma nitida) es mayor para un
microscopio SEM. El equipo usado es de marca PHILIPS CM-200, que tiene un alto
grado de automatizacién, una tension de trabajo de 200 kV y un tamafio minimo de spot

de 15 nm.

Fisisorcion

La técnica de fisisorcién permite la determinacion de &reas superficiales y
distribucion de tamafios de poros de solidos. El principio fisico de medida de esta
técnica consiste en que moléculas gaseosas en estado gaseoso (adsorbato) se adhieren a
una superficie solida (adsorbente), conservando la especie adsorbida (fisisorbida) su
naturaleza quimica. En la adsorcion fisica, las moléculas del gas se mantienen unidas a
la superficie del sdlido por medio de las fuerzas de Van der Waals (atractivas y de
interaccion débil). Existen diferentes adsorbatos como el nitrdgeno, oxigeno, argén y
diéxido de carbono, aunque la adsorcién en condiciones isotérmicas de N, a 77 K es la

que mas se utiliza al interaccionar debilmente con la mayoria de sélidos.

En este estudio, el Sistema ASAP 2420 con nitrdgeno como adsorbato se uso
para la obtencion de la superficie especifica BET, asi como los volimenes de
mesoporos y macroporos (segun la IUPAC, entre 2 y 50 nm para el primer tipo de poro
y mayor a 50 nm para el segundo, respectivamente). Previamente a los analisis, se

produce la desgasificacion del adsorbente, mediante el calentamiento (200-300 °C)
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durante horas y a un elevado vacio (10° mmHg) de unos tubos de cristal con camisas
isotérmicas que contienen la muestra solida. Después, la muestra desgasificada se pone
en contacto con una cantidad conocida de gas, dejandose que se alcance el equilibrio. La
diferencia entre la cantidad de gas introducida y la final corresponde a la cantidad

adsorbida.

Con esta técnica se obtienen las curvas isotermas de adsorcion para moléculas
gaseosas en la superficie de una muestra (cantidad de gas adsorbido en funcion de la
presion), cuyos resultados siguen el modelo de Brunauer, Emmett y Teller. La isoterma
de adsorcion se define como la relacion en el equilibrio entre la cantidad de gas

adsorbido y la presién del gas a temperatura constante.
Quimisorcion

La quimisorcion es un proceso de adsorcion quimica donde las moléculas de gas
adsorbidas se mantienen unidas a la superficie de un sélido donde reaccionan. En este
proceso, por tanto, se requiere una cierta energia de activacion, a diferencia de la
fisisorcion, siendo mas répido cuanto menor sea la energia de activacion. La
quimisorcion implica la formacion de un enlace entre adsorbato y adsorbente,
deteniéndose el proceso tras la formacion de una monocapa sobre la superficie. Aunque

solo una capa puede estar quimisorbida, puede producirse adsorcion fisica de nuevas

capas de adsorbato sobre la primera.

Con los ensayos de quimisorcion se pueden caracterizar diferentes tipos de
catalizadores, que pueden consistir en metales finamente divididos y dispersados sobre
la superficie de un oOxido refractario y no reactivo, como silica y/o alimina (soporte).
Los catalizadores se caracterizan por diversos parametros como el area especifica,

estructura porosa y dispersion metalica (proporcion de metal activo expuesto).
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En un ensayo de quimisorcidn, se usan diferentes gases reactivos, como el NHj,
CO, H, y Oy, para que reaccionen con la superficie activa. Para ello, se realiza una serie
de inyecciones de una cantidad conocida del gas reactivo en la corriente de gas inerte
que pasa a través de una muestra solida. Mediante transductores electrénicos de presion
puede conocerse si se ha llegado al estado de saturacion en la superficie de la muestra,
que se da cuando la cantidad de gas reactivo proveniente de inyecciones posteriores
pasa a través de la muestra sin variacion alguna en el flujo. La suma de las cantidades
inyectadas menos la cantidad de gas que paso sin adsorberse es la cantidad adsorbida de
gas inyectado (adsorbido sobre la superficie activa y no sobre el soporte). Asi, el
namero de moléculas requeridas para cubrir la superficie activa proporciona el area
superficial activa, y aplicando el factor de estequiometria para la reaccion gas/metal se
obtiene el numero de atomos accesibles de metal activo. Finalmente, utilizando la
cantidad de metal activo por gramo de catalizador se determina el porcentaje de

dispersion de metal activo y el tamafio del cristalito.

El equipo usado (Autochem Il 2920) permite obtener informacion sobre el
porcentaje de dispersion del metal activo, area de superficie activa y tamafio de particula
medio activo. Este sistema presenta tres puertos de gas pudiéndose realizar
experimentos en secuencia con diferentes gases, cuatro controladores de flujo de masa y
la posibilidad de regular la temperatura de analisis desde -70°C hasta 1100°C mediante

un horno.

El gas reactivo usado en los ensayos es hidrogeno, que sufre un proceso de
rotura del enlace H-H sobre el metal, interactuando cada atomo de hidrégeno con el
sustrato y enlazandose con los &tomos metéalicos. El catalizador se redujo previamente a
la temperatura de operacion del reformado con agua supercritica, para reproducir las

condiciones ensayadas. Para realizar el analisis, se us6 una corriente de 10 % de
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hidrégeno diluido en argon (gas inerte) con 50 mL/min a temperatura ambiente y con
una rampa de calentamiento de 10 °C/min durante 60 minutos. Después, el catalizador
se limpio con argdn (50 mL/min a 40 °C con una rampa de calentamiento de 20 °C/min
durante 30 minutos) para eliminar restos de hidrégeno y de otras impurezas, como la
humedad. Finalmente, los pulsos de hidrégeno alimentados en el proceso de
quimisorcién (controlados por una valvula) se realizaron a una temperatura de 40 °C
inyectandose pulsos de 10% en volumen de hidrogeno en argon cada tres minutos. La

estequiometria de quimisorcion usada fue de H/Ni de 1/1 [49, 50].

2.5 Herramientas informaticas

En este trabajo, se usaron diferentes programas informaticos para lograr los

siguientes objetivos:

1) Analisis del estudio termodinamico del proceso SCWR de la fraccion acuosa del
bio-oil (compuestos organicos representativos de dicha fraccién, disueltos en
agua), mediante modelado y simulacion, evaluandose los efectos de los
principales parametros de operacién (temperatura y concentracion) en la
produccién de gas de sintesis. Los resultados de estas simulaciones seran
mostrados y comentados en los capitulos 3 y 4.

2) Simulacion rigurosa de un proceso, energético y materialmente integrado, de
aplicacion del gas de sintesis, derivado de la fraccion acuosa del bio-oil. El
comportamiento del proceso fue evaluado mediante anélisis de sensibilidad,
realizados sobre varias de las variables del proceso, como se detallara en el
capitulo 5.

3) A partir de los resultados obtenidos en la simulacion rigurosa del proceso de

aplicacion del gas de sintesis, se disefid la planta y se evalud la misma desde un
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punto de vista tecno-econdmico, para evaluar la viabilidad del proceso. Los

resultados del anélisis tecno-econdémico también se incluyen en el capitulo 5.

Para la consecucion de los objetivos mencionados, se usaron programas
informaticos, como Aspen Plus, Matlab y Capcost. Ademas, para todos los objetivos,
fue necesario el uso de hojas de calculo Microsoft Excel como apoyo a estos programas
citados, en lo referido a la recogida y tratamiento de datos (calculos adicionales, tablas,

gréficas, etc.).

2.5.1 Aspen Plus

Aspen Plus es un software de simulacion de procesos quimicos que permite
calcular balances de materia y energia asociados a un proceso. Presenta una gran base
de datos de componentes puros y de equilibrio de fases para productos quimicos
convencionales, sélidos, electrolitos y polimeros [51], siendo por tanto muy utilizado en
la industria. Para poder simular y disefiar un proceso usando Aspen Plus, es necesario
en primer lugar especificar los componentes y métodos termodindmicos adecuados para
predecir el comportamiento del mismo. La eleccién de los métodos termodinamicos
(pueden aplicarse varios en un mismo proceso), es muy importante para el correcto
funcionamiento de la simulacion y para que los resultados tengan sentido fisico. Su
eleccion depende de las condiciones de operacién de los equipos que conforman el
proceso (temperatura y presion) y de los compuestos de entrada y salida de dichos

equipos (hidrocarburos, compuestos polares, no polares, etc.).

Una vez introducidos los compuestos y métodos termodinamicos, es necesario
seleccionar los equipos que forman el diagrama de flujo del proceso, unir todos los

equipos mediante corrientes (pueden ser de materia y/o energia) y especificar todos los
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equipos Yy las corrientes. Aspen Plus dispone de una gran variedad de equipos comunes

en la industria, tales como reactores, bombas, compresores, intercambiadores de calor,

columnas de destilacion, torres de adsorcion, etc.

1)

2)

3)

Otras tareas, que pueden ejecutarse con Aspen Plus, y que fueron usadas, son:

Anélisis de sensibilidad de pardmetros del proceso. Con esta opcidn, se puede
estudiar el efecto en la variacion de una variable sobre la respuesta del proceso,
definiendo para la primera un rango de valores. Con esta herramienta, se pudo
estudiar, por ejemplo, la variacion de las composiciones de los gases frente a la
temperatura en el reactor del proceso SCWR, para concentraciones ensayadas
experimentalmente.

Especificaciones de disefio de proceso impuestas. En muchas ocasiones, es
necesario que una variable del proceso (caudal, ratio entre componentes,
temperatura, etc.) presente un valor determinado, y que sea fijo. Esto, puede
permitir maximizar la produccién de un cierto producto, y operar en unas
condiciones éptimas que minimice el consumo energético. Para conseguir esto,
se debe seleccionar qué variable se desea fijar, el valor de la misma junto con la
tolerancia permitida y, por ultimo, qué otra variable debe cambiar para obtener
el valor deseado de la variable especificada. Algunas especificaciones de disefio
fueron empleadas en esta Tesis Doctoral para la simulacién del proceso de
aplicacion de gas de sintesis descrito en el capitulo 5, lograndose con ellas un
mejor comportamiento global del proceso.

Uso de la calculadora Fortran. Es una herramienta que permite, durante la
simulacion, el calculo del valor de una variable de proceso relacionada con otra

gue cambia de valor. Se utilizo, por ejemplo, para la obtencién de la cantidad de
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aire a introducir en el horno del proceso de aplicacion de gas de sintesis
(capitulo 5), siendo necesaria la definicion de la variable a calcular y las que
intervienen en dichos célculos, introduciendo las ecuaciones correspondientes en

cédigo Fortran.

La version de Aspen Plus usada en esta Tesis Doctoral es 8.0.

2.5.2 Matlab

Es un programa interactivo en el que se permite desarrollar algoritmos mediante
un lenguaje de programacion propio (sencillo y potente), resolviéndose numéricamente
problemas técnicos y cientificos gracias a la multitud de extensiones que presenta el
programa [52]. Con Matlab, se pueden resolver sistemas de ecuaciones lineales y
ecuaciones diferenciales ordinarias, y se pueden hacer operaciones con polinomios,

minimizacion de funciones, representacion de funciones matematicas, etc.

Para la resolucion de problemas complejos, es necesario realizar un programa
creando funciones (archivos con extension .m, que se denominan rutinas), con datos de
entrada (argumentos de entrada), y que devuelven unos resultados (argumentos de
salida). La resolucidén de sistemas de ecuaciones no lineales se hace mediante la funcién
fsolve. Para ello, un argumento de entrada a fsolve debe ser una funcion definida por el
usuario junto con un valor inicial para el comienzo de la iteracion, siendo su salida el
vector solucion. Cabe destacar que la solucion alcanzada dependera del valor inicial
usado para el comienzo de las iteraciones. En esta Tesis Doctoral, se incluye un
programa en Matlab (versién 7.10, que corresponde a R2010a) creado para la

determinacion de las concentraciones de los gases producto en equilibrio, resolviéndose
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para ello un sistema de ecuaciones no lineales. En el Anexo 1 se detallan las ecuaciones

que permiten resolver dicho sistema.

2.5.3 CAPCOST y otras herramientas de estimacion de costes de equipos

El software CAPCOST se encuentra programado en una hoja de célculo de
Excel, y permite calcular el coste de adquisicion de los equipos de proceso més
comunes utilizados en la industria (bombas, compresores, reactores, intercambiadores
de calor, columnas de destilacion, etc.) [53]. La estimacion de costes se realiza mediante
correlaciones en funcion de la capacidad del equipo, ademés de parametros
caracteristicos de un equipo en concreto. La capacidad depende del tipo de equipo del
que se estime su coste, pudiendo ser m? de area de intercambio, m*® de volumen de
material alojado, kW de potencia, etc. Sin embargo, los costes de los equipos calculados
mediante dichas correlaciones estan referidos para las condiciones de presion ambiental

y acero al carbono, siendo las consideradas por defecto.

De esta forma, para el uso de este software, no solo es necesaria la introduccién
de la capacidad del equipo en cuestion, sino también de las condiciones de presion a la
que opera el mismo y el tipo de material de construccion seleccionado (dependiente de
dichas condiciones y de la temperatura), al ser normalmente diferentes a las que se
tienen por defecto. Estas condiciones de material y presion diferentes a las dadas por
defecto, son tenidas en cuenta mediante factores de multiplicacion, también calculados.
Estos factores incluyen, ademas, los costes asociados al material necesario (tuberias,
aislamiento, soportes estructurales, control e instrumentacion, etc.) y mano de obra para
la instalacion del equipo, junto con otros costes indirectos (seguros, gastos generales,
impuestos y costes asociados a trabajos de ingenieria). Asi, con la introduccion de los

datos ya comentados, el software calcula el coste total del equipo instalado en un
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proceso, a partir del coste base estimado mediante correlacion. La suma de los costes
directos e indirectos asociados con la compra e instalacién de equipos, corresponde al

coste del madulo simple (Cgwm).

Los valores obtenidos de costes con este programa deben ser actualizados al afio
en el que se realiza la estimacion economica mediante la introduccion de valores CEPCI
(indice de coste de plantas de Ingenieria Quimica), ya que los valores de coste que

proporciona la herramienta CAPCOST estan calculados para el afio 2001.

Esta herramienta se ha usado en el capitulo 5, para determinar el coste de los
equipos que conforman el proceso simulado de aplicacién del gas de sintesis producido
mediante SCWR. En algunos casos, se han estimado los costes siguiendo otras
referencias debido a la falta de informacion relativa a algunos equipos en CAPCOST,
para ciertas condiciones de presion y material. Asi, se ha usado la aplicacion
informatica de estimacion de costes de Peters y Timmerhaus [54]. También, se han
estimado algunos costes mediante el escalado de equipos a una nueva capacidad,
conocido un precio para una capacidad concreta a partir de datos procedentes de
informes de libre acceso [55]. El exponente de costes de la ecuacion usada en el
escalado, puede asumirse igual a 0,6 si se desconoce su valor (regla de los seis

décimos).

2.6 Metodologias usadas de modelado y simulacion

Para el calculo, mediante modelado y simulacion, de las composiciones de los
gases producto del proceso SCWR, se usaron dos metodologias diferentes:
estequiométrica y no estequiométrica. En la primera de ellas, es necesaria la

implementacidn de las reacciones quimicas que tienen lugar en el proceso, mientras que
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la segunda, no depende del sistema de reacciones que se den en el proceso. Por tanto,
esta ultima es més sencilla de resolver que la primera. A pesar de la mayor sencillez en
el segundo, ambos métodos se han tenido en cuenta en esta Tesis Doctoral para

comparar los resultados. A continuacion, se describen.

2.6.1 Meétodo estequiométrico

Consiste en una aproximaciéon para modelar el proceso de reformado en agua
supercritica asumiendo equilibrio, siendo util y facil de aplicar para sistemas con varias
especies involucradas (compuesto/s organico/s, agua y gases considerados que se
producen en el proceso) y reacciones independientes (reformado de los compuestos
organicos contenidos en la corriente de alimentacion al proceso, water-gas shift, etc.).
Este método, por tanto, incluye una serie de reacciones quimicas implementadas en el
modelo, siendo las variables de entrada para este método las condiciones de operacion

(temperatura y presién), asi como la composicion y caudal de alimentacion.

El modelo termodinamico de este estudio se basa en un nimero de componentes
(n), segun se considere en la alimentacion al proceso SCWR un compuesto organico en
solitario disuelto en agua, o una mezcla entre dos, tres 0 cuatro compuestos organicos
disueltos en agua. De esta forma, cinco componentes son repetitivos para cada situacion
modelada (agua, hidrégeno, diéxido de carbono, metano y mondxido de carbono), y
entre uno y cuatro compuestos organicos (acido acético, hidroxiacetona, 1-butanol y
glucosa) son considerados segun la alimentacion. EI nimero de componentes, por tanto,
estara comprendido entre seis y nueve. El nimero de incognitas en este modelo es de
seis (los moles en equilibrio de los cuatro gases producidos, agua en exceso y numero
de moles totales en equilibrio), teniéndose el mismo numero de ecuaciones para resolver
el sistema. Asi, tres ecuaciones corresponden a los balances atomicos de carbono,

hidrégeno y oxigeno (se contabiliza el nimero de moles totales de cada tipo de 4&tomo
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segun los compuestos organicos alimentados al proceso), en la cuarta se impone que la
suma de las concentraciones de las especies en equilibrio (gases y agua) debe ser la
unidad, y las restantes son ecuaciones de equilibrio. Para este ultimo tipo de ecuacion,
se tienen en cuenta las energias libres de Gibbs para todos los componentes

involucrados. Como simplificaciones del modelo, se considera:

1) Equilibrio muy desplazado hacia los productos y, por tanto, se asume conversion
completa de los compuestos orgéanicos.

2) Eficiencia de carbono alimentado en el proceso a gas del 100 %.

3) Los productos en equilibrio obtenidos después del proceso de reformado son
hidrégeno, didxido de carbono, metano y monodxido de carbono, ademas del
exceso de agua. Se considera que no se generan otros posibles compuestos
gaseosos (como el etano, propano o etileno), derivados de la descomposicién de
los compuestos organicos modelo de la corriente acuosa del bio-oil. Esta
consideracién, en la gran mayoria de los casos y segun las condiciones de
operacion del proceso, es valida y realista, puesto que la suma de
concentraciones de estos otros compuestos gaseosos puede ser de un 2 % en las

condiciones ensayadas, segun se determind experimentalmente [56, 57].

Cabe destacar que, de las consideraciones 2 y 3, los posibles compuestos
secundarios que no son tenidos en cuenta en este modelado, pueden producir, a su vez,
moléculas méas simples como el hidrégeno, didéxido de carbono, monoxido de carbono y
metano. Esto se mostrara en el capitulo 4. Los detalles del modelo usado en esta Tesis
Doctoral se pueden encontrar en el Anexo 1, siendo la cantidad méaxima de hidrégeno
producida (mol de hidrogeno/mol de compuesto organico en cuestion) de cuatro para el
acido acético, siete para la hidroxiacetona, doce para el 1-butanol y glucosa. Estas

cantidades son obtenidas a partir de la estequiometria de las reacciones de reformado

46



globales, siendo inalcanzables al 100 % en la realidad, como se ha comentado

anteriormente.

Este modelado se realiz6 en Matlab, también usado por otros investigadores para

la resolucion de sus modelos mediante el método estequiométrico [58,59].

2.6.2 Meétodo no estequiométrico

Este método consiste en la minimizacion de la energia libre de Gibbs a una
temperatura y presion especificada, proporcionando las composiciones de los gases
producidos en equilibrio. Este método resulta muy Util en sistemas en los que se ven
involucradas muchas reacciones, ya que no es necesaria la definicion de todas las
reacciones quimicas que pueden darse en un proceso. De ahi que se conozca como
aproximacion no estequiométrica, ya que solo es necesario especificar la presion y
temperatura de reformado, ademas de la corriente de alimentacion al sistema. Diversos

investigadores lo han usado en sus estudios [60-62].

Para poder aplicarse, es necesario especificar los componentes, métodos
termodindmicos y montar el esquema que se presenta en la Figura 2.4 (similar al
mostrado en la Figura 2.1), donde se aprecian los equipos necesarios para simular de

manera adecuada un proceso SCWR, que deben ser especificados.

REACTOR SCWR

VALVULA

ENFRIADOR

BOMBA

MEZCLADOR
SEPARADOR

C}— O Liquido

Figura 2.4. Diagrama de flujo del proceso simulado en Aspen Plus para la obtencién del equilibrio quimico

El reactor usado para calcular las composiciones de los productos y el flujo

molar total, es de tipo R-Gibbs. Este tipo de reactor no considera la cinética en las
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reacciones, pero los resultados obtenidos sirven como referencia para compararse con

los resultados experimentales.

Este esquema de Aspen Plus suele usarse en esta Tesis Doctoral con la
consideracion de equilibrio en el reactor SCWR. Sin embargo, también se ha usado
teniendo en cuenta una temperatura de aproximacion al equilibrio, pudiéndose
conseguir resultados de simulacion con mayor similitud en los valores a los logrados en
las pruebas experimentales para ciertos ensayos. A continuacion, se describen ambas

opciones.

2.6.2.1. Asumiendo equilibrio

Esta opcidén es la méas utilizada para simular el proceso de reformado con agua
supercritica (SCWR). En este caso, el equilibrio tiene en cuenta el maximo hidrégeno
producido para las condiciones de operacion especificadas (temperatura, presion y

concentracion de compuesto organico alimentado al proceso).

2.6.2.2. Asumiendo una aproximacion a la temperatura de equilibrio

Consiste en definir un incremento de temperatura de aproximacion de equilibrio
en el reactor R-Gibbs, sumandole la temperatura de equilibrio (coincide con la asignada
en la operacion). De esta forma, la energia de Gibbs es evaluada a una temperatura
diferente de la temperatura de reformado en el reactor, calculandose en ese caso las
constantes de equilibrio de las reacciones a partir de la suma entre la temperatura de
equilibrio y la aproximacion a la temperatura de equilibrio. Al ser predominantemente
endotérmicas las reacciones en el reformado supercritico, el incremento de temperatura

de aproximacion al equilibrio presenta signo negativo (la energia de Gibbs es evaluada a
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una temperatura neta inferior a la de equilibrio); el incremento seria positivo si las

reacciones del proceso fueran exotérmicas.

El equilibrio no se alcanza en la realidad, y el grado de aproximacion al mismo
depende de las condiciones de operacidon, asi como del tamafio de reactor y uso o no de
catalizador. Por ello, este procedimiento es bastante Util para establecer una
comparacion con resultados experimentales. Cabe afiadir que no se han encontrado
publicaciones en las que se utilice esta aproximacién para simulaciones de reformado
con agua supercritica, lo que constituye una novedad mas aportada en esta Tesis

Doctoral. En el capitulo 4, se mostrara la comparacidn entre ambos resultados.
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CAPITULO 3

ESTUDIO TERMODINAMICO






Para una correcta simulacion del proceso de conversion termoquimica estudiado
(SCWR) en esta Tesis Doctoral, es necesaria una adecuada eleccién del método
termodindmico a usar, en especial para el estado supercritico. Esta eleccion depende del
comportamiento de las variables (funciones) de estado termodinamicas y propiedades
fisicas y de transporte para cada compuesto presente en esas condiciones de temperatura
y presion. Asi, en este tercer capitulo, se analizarén diferentes métodos termodinamicos
que podrian simular el estado supercritico de los componentes implicados en el estudio
(compuestos organicos, agua y gases generados en el proceso de reformado). Solo se
seleccionardn dos métodos termodindmicos de todos los estudiados, mostrandose las
simulaciones de variables de estado termodindmicas y propiedades fisicas para dichos
compuestos. Ademas, se presentaran los resultados de las simulaciones de SCWR de
compuestos modelo por separado disueltos en agua, y de mezclas entre dos, tres y

cuatro de estos compuestos.

3.1 Metodos termodinamicos para simular el estado supercritico

Los métodos termodinamicos pueden dividirse en ecuaciones de estado (EoS) y
modelos de coeficientes de actividad (LACM), pudiéndose englobar dentro del primer
grupo las EoS predictivas y, en el segundo, LACM especiales para sistemas especificos

como polimeros, electrolitos y aminas.

Las ecuaciones de estado relacionan la presion, temperatura y volumen molar de
un fluido puro, siendo validas tanto para la fase liquida como vapor y para un amplio
rango de temperaturas y presiones. Permiten el céalculo de multitud de propiedades
termodinamicas del componente puro con un ndmero reducido de datos, como son las
propiedades criticas, factor acéntrico y calor especifico del gas ideal. Ademas, pueden

aplicarse a mezclas de sustancias promediando sus parametros mediante las llamadas
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reglas de mezcla, que dependen de los pardmetros de interaccion determinados de

manera experimental.

La estructura general de una ecuacién de estado en términos de presion, consiste
en la suma de un factor de repulsion con uno de atraccion entre moléculas [63]. Asi, la

estructura general de una ecuacion de estado seria la dada por Ec. (3.1)
P =RT/(v - b) -a/(V* + ubv + wb? (3.1)

donde P es la presion, R la constante de los gases ideales, T la temperatura, v el volumen
molar, u y w son parametros caracteristicos de un cierto tipo de ecuacion de estado (por
ejemplo, la EoS de Soave-Redlich-Kwong). Los parametros a y b, en cambio, dependen
de los compuestos considerados en el estudio. Asi, el primero de ellos, es un término
negativo que corresponde a un valor promedio del parametro a;, propio de los
compuestos de una mezcla. Estos parametros a; dependen de la temperatura T, las
propiedades criticas del compuesto i (temperatura critica Tc y presion critica Pc) y del
factor acéntrico w relacionado con la esfericidad de la molécula de la especie i. Por otra
parte, el parametro b es relativo al volumen de las moléculas, y corresponde al valor
promedio de los parametros bi propios de los compuestos presentes en una mezcla de i
especies (dependen sélo de las propiedades criticas de la especie i).

Para una presion baja, dominan las fuerzas intermoleculares atractivas frente a
las repulsivas, reduciéndose el volumen respecto a la situacion de gas ideal. Sin
embargo, a presiones altas ocurre la evolucion opuesta, dominando las fuerzas
intermoleculares repulsivas y provocando una expansion del gas respecto a la situacion
de gas ideal. De esta manera, el pardmetro a disminuye con la presion total.

Cabe destacar que las EoS son Utiles para sistemas en los que se utilicen

hidrocarburos con gases ligeros, como el CO; y el H,, pudiéndose usar en un amplio

54



rango de temperaturas y presiones, tanto en la region subcritica como la supercritica.
Sin embargo, para sistemas con una alta no idealidad en fase liquida y a baja presion (5
bar como méximo), las EoS no son capaces de predecir de manera adecuada el
comportamiento, por lo que se deben utilizar métodos de coeficientes de actividad
(LACM) [64]. Estos se basan en la energia libre de Gibbs en exceso (diferencia entre la
energia libre de Gibbs de la mezcla real e ideal), usdndose ecuaciones de estado
predictivas si la presion del sistema fuera mayor a la anteriormente mencionada.

La eleccion del método termodindmico méas adecuado se realiza a partir de los
componentes que comprenden la mezcla, especialmente su polaridad y las condiciones
de temperatura y presion. En condiciones de operacién relativas al agua supercritica
(374 °C y 221 bar), es necesario el uso de ecuaciones de estado predictivas, ya que son
aplicables a altas presiones con componentes supercriticos. Estas ecuaciones estiman los
pardmetros de interaccion a alta presion a partir de los pardmetros de los métodos de
coeficientes de actividad obtenidos a baja presién [65], por lo que combinan las ventajas
de LACM con las que presentan las EoS. Esta es la gran diferencia entre una ecuacion
de estado (por ejemplo, Soave-Redlich-Kwong, SRK) y una ecuacion de estado
predictiva (por ejemplo, predictive-Soave-Redlich-Kwong, PSRK), pudiéndose usar
este segundo tipo para mezclas altamente no ideales [51].

Todas las EoS y las EoS predictivas, al obtenerse las curvas mas alla del punto
critico para diferentes variables de estado termodinamicas, propiedades fisicas y de
transporte, presentan un cierto error al no coincidir exactamente las curvas de ambas
fases (liquido y vapor). Por tanto, para seleccionar el método termodinamico mas
adecuado que simule el estado supercritico, se ha seguido el criterio mediante el cual se
minimiza la desviacion entre las curvas de ambas fases mas alla del punto critico para

las variables y propiedades de los compuestos usados. Los métodos termodindmicos,
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finalmente usados para verificar el funcionamiento de los mismos en las simulaciones

del estado supercritico, son los siguientes:

1)

2)

3)

PSRK (Predictive Soave-Redlich-Kwong). Es la extension de la ecuacion de
estado SRK [66], y usa la funcion o de Mathias-Copeman y la regla de mezcla
de Holderbaum-Gmehling [67]. Esta regla utiliza modelos de coeficientes de
actividad (UNIFAC) para calcular la energia de Gibbs en exceso (GE),
permitiendo que el método PSRK sea predictivo para cualquier interaccion que
pueda ser predicha por el método UNIFAC a baja presion. Ademas, se puede
usar para mezclas de componentes polares y no polares en combinacién con
gases ligeros, y para altas temperaturas y presiones [51, 67]. En estudios previos
del proceso SCWR con glicerina [36], el método PSRK fue determinado como
el més apropiado para describir el estado supercritico. Sin embargo, con el
objetivo de revisar y actualizar el estudio de posibles alternativas en esta Tesis
Doctoral, se verifico el funcionamiento de otros métodos en la prediccion de
diferentes propiedades fisicas y termodindmicas de los compuestos en estudio.
SR-Polar, basada en la modificacion de la ecuacién de estado SRK propuesta
por Schwarzentruber-Renon [68] proviene, a su vez, de la ecuacion de estado de
Redlich-Kwong-Soave (SRK) [69]. Esta EoS funciona muy bien en sistemas
altamente no ideales, a elevadas temperaturas y presiones [51, 69]. Ademas, al
igual que el método PSRK, SR-POLAR es predictivo para cualquier interaccion
que el modelo UNIFAC pueda predecir a baja presion.

SRK-BM, compuesta por la ecuacion de estado SRK y regla de mezcla de
Boston and Mathias. La EoS SRK se suele usar para mezclas de componentes no
polares o poco polares, y se recomienda su aplicacion para aplicaciones en las

que se utilicen hidrocarburos [51]. La regla de mezcla Boston and Mathias, en
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cambio, acompafia a ecuaciones de estado para sistemas en los que se utilicen
compuestos polares (agua, acidos carboxilicos y alcoholes, entre otros) [51].

4) PR-BM, que usa la ecuacion de estado de Peng-Robinson con la regla de mezcla
de Boston-Mathias. La ecuacion de estado de Peng-Robinson es ampliamente
usada en simulaciones de diversos procesos industriales, como refineria y
petroquimica, para mezclas de componentes no polares o medianamente polares
[51], resultando muy util en condiciones de alta presion y temperatura.

5) PR-MHV?2, basada en la ecuacion de estado de Peng-Robinson con la segunda
regla de mezcla de Huron and Vidal modificada por Michelsen [70]. Esta regla
de mezcla predictiva presenta un buen comportamiento en la simulacién del
estado supercritico para mezclas de componentes polares y altas presiones. Sin
embargo, la regla de mezcla MHV2 no predice con suficiente exactitud el

comportamiento para mezclas en las que las presiones sean demasiado bajas.

3.2 Simulacidn de variables y propiedades en estado supercritico

La densidad y viscosidad, propiedad fisica y de transporte, respectivamente, son
importantes en los fluidos que se hayan en estado supercritico por las ventajas que
conllevan respecto a los estados liquido y vapor. Por ejemplo, la viscosidad es una
propiedad importante de los fluidos supercriticos al ser muy parecida a la de un gas, por
lo que los gastos energéticos de la instalacion serdn menores que si se tratase de un
liquido. Asi, un fluido supercritico presenta un comportamiento intermedio entre un
liquido y un gas, teniendo una densidad alta (comparable con la de un liquido) y una

viscosidad tan baja como la de un gas.
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Por otra parte, en cuanto a las variables de estado, se usan la entalpia (H) y la
entropia (S) porque la energia libre de Gibbs (G) se encuentra en funcion de ambas y de
la temperatura (T), mediante la ecuacién Ec. (3.2).

G=H-TS 3.2)
Por tanto, estas variables en estado supercritico también son importantes al usarse la
energia libre de Gibbs como funcion a minimizar para alcanzar el equilibrio quimico
(método de aproximacion no-estequiomeétrica). Ademdas, ambas variables de estado,
junto con el calor especifico (C,), son fundamentales para realizar la integracion
energética del proceso que se describira en el capitulo 5.

Con todo esto, las variables de estado termodinamicas (entalpia y entropia),
propiedades fisicas (densidad y calor especifico) y de transporte (viscosidad) fueron
evaluadas en Aspen Plus para los compuestos organicos (agua, acido acético,
hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa) y el agua utilizando los cinco métodos
termodindmicos mencionados en el apartado anterior. El software considera
comportamiento gaseoso de la corriente (componente puro 0 mezcla de compuestos)
cuando la temperatura de operacion se encuentra por encima del punto critico; a
temperaturas inferiores, las propiedades proporcionadas corresponden al estado liquido.
Esta diferencia de estados provoca, en la region cercana y posterior a la critica, las
desviaciones anteriormente mencionadas que generan errores en la obtencion de
variables de estado termodinamicas y propiedades fisicas y de transporte. Es
indispensable, por tanto, elegir el método termodindmico méas adecuado que minimice
todo lo posible estas desviaciones en la zona critica y supercritica. En las Tablas 3.1-
3.2, se presentan las desviaciones maximas con 240 bar de presion para cada variable de
estado termodinamica, propiedad fisica y de transporte, método termodindmico y

compuesto.
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Tabla 3.1. Maximas desviaciones con 240 bar de presidn en entalpia y entropia, para el agua y los compuestos
organicos usando los cinco métodos termodinamicos estudiados

Método Desviacion en la entalpia (kJ/mol) Desviacion en la entropia (kJ/kmol K)
Termodinamico “WT TAC | HY | BU GL WT [ AC HY | BU GL
PSRK 595 | 0569 | 0,365 | 0,186 | 0,075 | 16,24 4,43 4,00 2,56 1,22
SR-Polar 575 | 0424 | 0,227 | 0,113 | 0,001 | 1595 3,93 3,58 1,39 0,67
SRK-BM 581 0,649 | 05522 | 0,153 0,075 16,23 4,42 4,29 2,59 1,22
PR-MHV2 6,09 0,691 | 0,421 | 0,270 0,134 16,75 4,63 4,25 2,51 1,15
PR-BM 6,02 0,776 | 0,137 | 0,208 0,134 16,72 4,54 4,51 2,63 1,15

Nota: WT, agua; AC, acido acético; HY, hidroxiacetona; BU, 1-butanol; GL, glucosa

Todos los métodos termodindmicos mostraron un buen comportamiento en las
curvas supercriticas, aunque las EoS PSRK y SR-Polar fueron las que presentaron
menores desviaciones en las propiedades fisicas y termodinamicas entre las curvas en
estado liquido y vapor. El agua presentd mayores desviaciones entre ambas curvas para
todas las propiedades y métodos termodinamicos estudiados, siendo el método PSRK el
que describe mejor el estado supercritico de este compuesto, como ya ha sido apuntado
[36]. EI método SR-Polar, en cambio, present6 las desviaciones minimas para todos los
compuestos organicos estudiados, por lo que resulta un método termodinamico

interesante para ser estudiado en el reformado en condiciones de agua supercritica.

Tabla 3.2. Méximas desviaciones con 240 bar de presion en la densidad, viscosidad y calor especifico para el
agua y los compuestos organicos usando los cinco métodos termodinamicos estudiados

Método Desviacion en la densidad (kg/m®) Desviacion en la viscosidad (cP) Desviacion en el calor especifico (J/mol K)
Termodin. WT AC HY BU GL WT AC HY BU WT AC HY BU GL
PSRK 135,01 | 55,08 67,90 33,56 35,08 0,018 0,009 0,007 0,004 11,81 3,81 4,39 1,89 1,87

SR-Polar 131,30 | 48,22 | 59,46 | 25,65 | 20,67 | 0,018 0,009 0,007 | 0,004 11,57 3,25 3,26 1,46 0,51

SRK-BM 134,80 | 53,33 | 6598 | 34,68 | 3508 | 0,035 | 0,004 | 0,005 | 0,002 | 14,35 4,75 4,84 2,50 0,93

PR-MHV2 | 14534 | 58,64 | 73,76 | 33,85 | 30,88 | 0,018 | 0,009 | 0,007 | 0,004 | 17,48 3,74 4,36 1,77 1,98

PR-BM 14522 | 56,66 | 70,68 | 36,01 | 30,88 | 0,035 | 0,004 | 0,005 | 0,002 | 14,72 5,17 5,22 191 1,75

Nota: WT, agua; AC, acido acético; HY, hidroxiacetona; BU, 1-butanol; GL, glucosa

En las Figuras 3.1-3.2, se muestra la comparacion para el método PSRK de
cada propiedad fisica y termodinamica a 240 y 800 bar, para el agua y el &cido acético,
que son los dos componentes que aparecen con una mayor concentracion en peso en la

fraccion acuosa del bio-oil.
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Figura 3.1. Curvas de las variables de estado entalpia (a) y entropia (b), propiedad fisica (densidad, (c)) y de
transporte (viscosidad, (d)), respectivamente, para el agua a 240 y 800 bar. Método termodinamico PSRK. En
el caso de la entalpia se ha afiadido la curva de vapor a 1 bar, a partir de su temperatura de ebullicién (100 °C)
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Figura 3.2. Curvas de las variables de estado entalpia (a) y entropia (b), propiedad fisica (densidad, (c)) y de
transporte (viscosidad, (d)) respectivamente para el acido acético a 240 y 800 bar. Método termodinamico
PSRK. En el caso de la entalpia se ha afiadido la curva de vapor a 1 bar, a partir de su temperatura de
ebullicién (117,90 °C). Las condiciones criticas son 319 °C y 57,86 bar.
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Los resultados obtenidos en las figuras anteriores son muy parecidos a los que se
tienen con el método SR-Polar en cuanto a valores de las curvas en los estados liquido-
vapor y desviaciones entre ambos estados, que no se presentan en este documento.
Tampoco se han incluido las curvas de calor especifico para el agua y cada compuesto
orgénico a 240 bar, ni tampoco curvas de entalpia, entropia, densidad y viscosidad para
hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa; para evitar repeticiones y que el documento se
extienda en exceso. Sin embargo, muchas de estas curvas pueden encontrarse en el
Trabajo Fin de Master realizado por el autor de esta Tesis Doctoral [45].

Al aumentar la presién de 240 a 800 bar, las desviaciones entre las curvas
liguida y vapor disminuyen para cualquier propiedad y compuesto, aunque las
desviaciones siguen siendo mayores en el caso del agua que para los compuestos
orgénicos. De hecho, a 800 bar, las curvas de liquido y vapor se superponen para todas
las propiedades en cada uno de los compuestos organicos. Sin embargo, para el caso de
la viscosidad, el aumento de la presion de 240 a 800 bar es irrelevante, puesto que la
desviacion entre curvas es muy baja para cualquier presion. Esto puede verse en las
Tablas 3.3-3.4, que muestran las desviaciones maximas para cada propiedad a 800 y

240 bar obtenidos con los métodos termodinamicos SR-Polar y PSRK.

Tabla 3.3. Maximas desviaciones a 240 y 800 bar en entalpia y entropia para el agua y los compuestos
orgéanicos, usando los métodos termodindmicos PSRK y SR-Polar

P Desviacion en la entalpia (kJ/mol) Desviacion en la entropia (kJ/kmol K)
(bar) WT AC HY BU GL WT AC HY BU GL
P| 240 5,95 0,569 0,365 0,186 0,075 16,24 4,43 4,00 2,56 1,22
800 1,08 0,000 0,000 0,000 0,000 479 | 0,00 0,00 0,00 0,00
S| 240 5,75 0,424 0,227 0,113 0,001 15,95 3,93 3,58 1,39 0,67
800 0,92 0,000 0,000 0,000 0,000 4,25 0,00 0,00 0,00 0,00

Nota 1: WT, agua; AC, &cido acético; HY, hidroxiacetona; BU, 1-butanol; GL, glucosa

Nota 2: P, método termodinamico PSRK; S, método termodinamico SR-Polar
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Aunque la desviacion es nula para cada propiedad con los compuestos organicos
a 800 bar, en la practica, cabe destacar que no son necesarias presiones mas altas de 240
bar. El agua y los demés compuestos orgénicos, a 240 bar, se encuentran en condiciones
supercriticas para una temperatura superior a la critica. Ademas, para presiones de
operacion superiores a 240 bar, el consumo energético en la compresion del fluido

alimentado seria demasiado elevado.

Tabla 3.4. Maximas desviaciones a 240 y 800 bar en densidad, viscosidad y calor especifico para el agua y los
compuestos organicos, usando los métodos termodindmicos PSRK y SR-Polar

P Desviacion en la densidad (kg/m®) Desviacion en la viscosidad (cP) Desviacion calor especifico (J/mol K)

(bar) WT AC HY BU GL wWT AC HY BU WT AC HY BU GL

P| 240 135,01 | 55,08 | 67,90 | 33,56 | 3508 | 0,018 | 0,009 | 0,007 | 0,004 | 11,81 | 3,81 | 4,39 1,89 1,87

800 57,06 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,009 | 0,000 | 0,000 | 0,000 4,34 0,00 | 0,00 0,00 0,00
S 240 131,30 | 48,22 | 59,46 | 25,65 | 20,67 0,018 | 0,009 | 0,007 | 0,004 | 1157 | 3,25 | 3,26 1,46 0,51
800 49,87 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,000 | 0,009 | 0,000 | 0,000 | 0,000 3,85 0,00 | 0,00 0,00 0,00

Nota 1: WT, agua; AC, &cido acético; HY, hidroxiacetona; BU, 1-butanol; GL, glucosa

Nota 2: P, método termodinamico PSRK; S, método termodinamico SR-Polar

La densidad es la propiedad que mayor desviacién exhibe entre las curvas
liquido y vapor, para cualquier presion y componentes (compuestos organicos y agua).
Se pudo comprobar que a 400 bar todas las propiedades ya presentaban desviacion nula
para la glucosa y el 1-butanol. En los casos del acido acético y de la hidroxiacetona, las
desviaciones son algo mayores, aunque muy proximas a cero. La hidroxiacetona
presenta una desviacion algo mayor que el acido acético para la densidad a 400 bar,
siendo la entropia la segunda propiedad con mayor desviacion. Entalpia y viscosidad
son las propiedades con menores desviaciones a 400 bar para esos dos compuestos,
presentando unos valores muy parecidos entre 1os mismos.

Por otra parte, a 240 bar, las desviaciones entre curvas para las funciones de
estado termodindmicas (entalpia y entropia) y la propiedad fisica densidad se

incrementan con el aumento de la temperatura. También, una diferencia entre el agua y
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los compuestos organicos es que, para la primera, la desviacion entre curvas empieza
justo en la temperatura critica para las tres propiedades anteriormente mencionadas,
mientras que en los compuestos orgédnicos empieza la desviacion a temperaturas méas

altas (dependiendo del compuesto organico y de la propiedad evaluada).

En las Figuras 3.1-3.2, también se han afiadido las curvas de vapor a 1 bar para
la propiedad entalpia, tanto para el agua como para el acido acético. Solo se han
representado los valores con sentido fisico, es decir, desde el punto de ebullicién de
cada compuesto en adelante, ya que Aspen Plus puede extrapolar la curva a valores que

no tengan sentido fisico.

Es importante ver la evolucion de las curvas para la entalpia, partiendo del
estado liquido a 240 bar y temperatura ambiente hasta llegar al estado supercritico,
comparandose con la evolucion partiendo del estado liquido a 1 bar y temperatura
ambiente hasta llegar a 700-800°C (manteniéndose la presion constante). De este modo,
se puede ver el ahorro energético que se obtiene, debido a que no es necesario aportar la
energia para la vaporizacion al ser nula a partir del punto critico (en el caso de un
proceso de reformado con vapor, si haria falta). Asi, se puede observar en la Tabla 3.5
el salto de energia existente entre 1 y 240 bar (con el método termodinamico PSRK)
para la temperatura critica y para temperaturas de 500, 600, 700 y 800 °C. También, se
muestran los valores de calor de vaporizacion (a 1 bar y temperatura de ebullicion del
compuesto en cuestion), temperaturas de fusion, ebulliciéon y criticas, asi como la
presidn critica de cada compuesto organico y el agua.

A mayor temperatura, el salto de energia entre 1 y 240 bar (o presiones
superiores) disminuye. Finalmente, otra cuestion que se debe de tener en cuenta es que
todas estas propiedades evaluadas a presiones altas, no se deben evaluar a presiones

iguales o inferiores a 5 bar con estos mismos métodos termodinamicos. De esta manera,
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la corriente de alimentacion de mezcla al proceso que aun no ha llegado a la bomba
(esquema de la Figura 2.4), se debe simular con un método de coeficientes de
actividad. En este estudio, se ha utilizado el método termodinamico UNIFAC, en el que
se comparan en la Tabla 3.6 los valores de densidad con dicho método y con PSRK y

SR-Polar, asi como los reales, para los compuestos estudiados.

Tabla 3.5. Calor de vaporizacién, temperatura de ebullicién y critica y salto energético entre 1 y 240 bar para
temperaturas superiores a la critica

Hv Tf Te Salto de energia entre 1y 240 bar a T superior a la critica Tc Pc
(ka/mol) C) C) (kJ/mol) con el método PSRK o) (bar)
Tc 500 600 700 800
WT 40,67 0 | 100,00 10,70 5,48 5,75 5,32 4,59 374,84 221,00
AC 23,92 16 | 117,90 29,39 13,62 8,65 5,47 3,27 319,90 57,86
HY 42,83 -17 | 145,550 41,80 12,83 6,06 2,24 0,11 323,42 57,40
BU 43,00 -89 | 118,75 25,36 12,80 8,70 5,82 3,72 290,21 44,14
GL 109,77 146 | 343,85 73,50 40,20 21,40 13,50 9,18 482,09 48,20

Nota 1: WT, agua; AC, acido acético; HY, hidroxiacetona; BU, 1-butanol; GL, glucosa

Nota 2: Hv, calor de vaporizacion; Tf, temperatura de fusion; Te, temperatura de ebullicién; Tc, temperatura critica; Pc, presion

critica

Tabla 3.6. Densidad real y con los métodos de simulacion UNIFAC, PSRK y SR-POLAR a20°Cy 1 bar

D. real (kg/m®) | D.UNIFAC (kg/m®) D. PSRK (kg/m®) D. SR-Polar (kg/m®)
Agua 1000 996,5 755,6 755,6
Acido acético 1051 1047 7145 714,5
Hidroxiacetona 1080 1079,2 884,8 883,7
1-Butanol 810 808,2 7133 7135
Glucosa 1190 11773 1545,9 1545,1

Nota: D.: Densidad

En la Tabla 3.6, se observa que los valores de densidad real para cada
compuesto (datos que se pueden encontrar en las hojas de especificaciones de los
compuestos organicos adquiridos para su estudio) son muy préximos a los obtenidos
con el método UNIFAC a 1 bar. Por tanto, este método termodinamico es el mas
adecuado para representar la densidad frente a la temperatura a baja presion (no superior
a 5 bar). En las curvas de densidad a 800 bar, los valores absolutos de densidad de los

compuestos organicos son mayores que para el caso del agua.
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3.3 Resultados de las simulaciones del proceso SCWR

En las Figuras 3.3-3.4, se muestran los resultados de las simulaciones realizadas
siguiendo el esquema de la Figura 2.4 para el proceso SCWR, cuando se alimentan por
separado los compuestos organicos disueltos en agua. La nomenclatura usada para cada
compuesto organico es AC (acido acetico), HY (hidroxiacetona), BU (1-butanol) y GL
(glucosa). Estas simulaciones se realizaron usando los métodos termodinamicos PSRK
y SR-Polar (aproximacion no estequiométrica), ademas de la ecuacion de Gas Ideal

(usando el modelo estequiométrico, descrito en el Anexo 1).
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Figura 3.3. Efecto de la temperatura en el rendimiento molar de gases (produccion molar especifica) para dos
concentraciones de acido acético (AC): (a) 5,0 %p y (b) 15,0 %p, a 240 bar y a partir de las simulaciones
(asumiendo equilibrio) usando los métodos termodinamicos PSRK, SR-Polar y ecuaciéon de Gas ldeal [H:
azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]
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Gas ldeal [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]

67



La conversion de equilibrio de los compuestos organicos es siempre del 100 %,
aungue los rendimientos molares (también denominado produccién molar especifica) de
los gases varian con las condiciones de operacion. Asi, conforme la temperatura de
reformado aumenta, la cantidad total de gases también lo hace, aumentandose

principalmente el rendimiento molar de hidrégeno y disminuyendo el de metano.

Para una concentracion de 5,0 %p de los compuestos orgénicos alimentados, el
rendimiento molar méximo de hidrégeno se alcanza para una temperatura proxima a
800 °C, a excepcion del 1-butanol que se registra para una temperatura aproximada de
900 °C. Sin embargo, para concentraciones de mezcla alimentada mas altas, las
producciones molares especificas de hidrégeno son mas bajas, debido a un menor
contenido de agua. Esto puede observarse en la Figura 3.3, al compararse los resultados
de reformado del &cido acético para una concentracion de 5,0 y 15,0 %p, siendo
necesario que el proceso se lleve a cabo para temperaturas de reformado mas altas de la
registrada a menos concentracion para lograr la maxima produccién molar especifica de
hidrogeno. Ademas, el rendimiento molar de metano se incrementa para mezclas mas

concentradas y disminuye conforme se aumenta la temperatura de reformado.

Por otra parte, se observan algunas diferencias en los valores de rendimiento
molar de gases entre los métodos termodindmicos PSRK y SR-Polar. Este dltimo
proporciona mayores producciones molares especificas de hidrdégeno y dioxido de
carbono que PSRK, en el que se obtienen mayores rendimientos molares de monéxido
de carbono. Las producciones molares especificas de metano por ambos métodos, sin
embargo, son muy similares. La desviacién, que corresponde a la diferencia de
rendimientos molares entre los dos métodos termodindmicos para una temperatura de
operacion y mezcla organica en solucion acuosa, se incrementa conforme aumenta la

temperatura. Las maximas desviaciones en la produccién molar especifica de hidrégeno,
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para cada compuesto organico con la misma concentracién (5,0 %p), son: 0,3 para el
acido acético; 0,5 para la hidroxiacetona y, aproximadamente 1,0 para el 1-butanol y
glucosa. Asi, se demuestra la influencia en el método termodinamico utilizado,

usandose solo como referencia para comparar los resultados con los experimentales.

Al compararse los resultados obtenidos con la ecuacién de Gas Ideal usando el
modelo estequiométrico (Anexo 1), los rendimientos molares de hidrégeno son mas
altos que los obtenidos con los métodos termodinamicos en Aspen Plus (PSRK y SR-
Polar). A pesar de esto, los valores obtenidos con la ecuacion de Gas Ideal son muy
parecidos a los dados con el método SR-Polar, para temperaturas superiores a 800 °C.
Asimismo, los rendimientos molares de metano son siempre algo mas bajos que los
obtenidos en Aspen Plus, mientras que los de didxido de carbono con la ecuacion de
Gas ldeal se encuentran entre los obtenidos para los métodos PSRK y SR-Polar. Los
rendimientos molares de mondxido de carbono, préacticamente, coinciden con los del

método termodinamico SR-Polar.

Por otra parte, en el equilibrio para la ecuacion de Gas Ideal, se verificd que los
resultados del modelo estequiométrico son muy similares a los que se pueden obtener
con el método no estequiométrico usado en Aspen Plus. Esto ocurre para el proceso
SCWR con todos los compuestos organicos, usandose la misma concentracion y
temperatura de reformado (por ejemplo, para 15,0 %p de acido acético y una
temperatura de 500 °C, la maxima desviacion en la concentracién de hidrégeno fue de
0,4 %). Esta coincidencia casi perfecta en los resultados verificada para la Ley de los

Gases ldeales, también se podria satisfacer para cualquier otro metodo termodinamico.

En las Figuras 3.5-3.6, se muestran los resultados de simulaciones del proceso

SCWR para mezclas de compuestos organicos con los métodos antes mencionados.
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Figura 3.5. Efecto de la temperatura en el rendimiento molar de gases (produccién molar especifica) para las
mezclas binarias con concentracion de 15,0 %p de acido acético (AC) acompafiado de 5,0 %p de (a)
hidroxiacetona (HY), (b) 1-butanol (BU), (c) glucosa (GL), a 240 bar y a partir de las simulaciones (asumiendo
equilibrio) usando los métodos termodinamicos PSRK, SR-Polar y ecuacién de Gas ldeal [H,: azul, CO,: rojo,
CHy,: verde, CO: naranja]

70



Rendimiento a gas (mol/mol) Rendimiento a gas (mol/mol)

Rendimiento a gas (mol/mol)

4,0

3,0 1
2,5 A

2,0 4

15,0/2,5/2,5 %p AC-HY-BU; 240 bar

+ SR-Polar

PSRK

Gas Ideal

co,

e LT DY L L XS RS e as e

4,0 1

600 700 800 900 1000

Temperatura (°C)

15,0/2,5/2,5 %p AC-HY-GL; 240 bar ez TEET TS

= == == = SR-Polar

PSRK

Gas Ideal

4,5 7

3,5 1

2,5 1

15,0/2,5/2,5 %p AC-BU-GL; 240 bar

600 700 800 900 1000

Temperatura (°C)

PSRK
SR-Polar
Gas Ideal

600 700 800 900 1000

Temperatura (°C)

Figura 3.6. Efecto de la temperatura en el rendimiento molar de gases (produccién molar especifica) para las
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bar y a partir de las simulaciones (asumiendo equilibrio) usando los métodos termodinamicos PSRK, SR-Polar
y ecuacion de Gas Ideal [H,: azul, CO;: rojo, CH,: verde, CO: naranja]
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Se observa como para el proceso SCWR de mezclas de compuestos organicos,
de nuevo la ecuacion de Gas Ideal es la que genera mayor cantidad de H, le sigue el
método SR-Polar y, finalmente, PSRK. La mezcla alimentada para las Figuras 3.5-3.6,
ademas, presenta una fraccion acuosa total del 20,0 %p, con el fin de compararse el
comportamiento de las diferentes mezclas en cuanto a rendimiento molar de gases. El
acido acético es el compuesto con mayor fraccion en peso, dejandose fija en este estudio
en un 15,0 %p, como se ha encontrado en referencias bibliogréficas que tratan el estudio
de la fraccion acuosa del bio-oil [15, 17]. Los tres compuestos restantes (hidroxiacetona,

1-butanol y glucosa) se encuentran en menores proporciones, entre 2,5y 5,0 %p.

En la Figura 3.7, se muestra la evolucion de los rendimientos molares de gases
para el reformado con agua supercritica de la mezcla formada por los cuatro compuestos
orgénicos, siendo la concentracion de &cido acético de 15,0 %p y de los demas
compuestos organicos en 2,5 %p. Cabe destacar que la misma evolucion comentada
anteriormente para las mezclas binarias y ternarias con los diferentes métodos

termodindmicos y ecuacion de Gas Ideal, también se tiene para la cuaternaria.

Por otra parte, en la Figura 3.8 se puede ver la comparacion del rendimiento
molar de H, a 800 °C con el método termodinamico PSRK, en procesos SCWR en los
que los compuestos organicos se alimentan segun las concentraciones tenidas en cuenta
para las Figuras 3.3-3.7. Puede observarse que los resultados obtenidos son muy
similares para el reformado de mezclas en las que el &cido acético aparece con un 15,0
%p, acompafiado o no de los otros compuestos organicos. Asi, todos los resultados se
encuentran comprendidos entre 2,30 y 2,54, siendo los reformados de mezclas de
15,0/5,0 % é&cido acético con 1-butanol o glucosa, ademas de la mezcla ternaria acido
acético/1-butanol/glucosa los que presentan un valor un poco mayor de rendimiento

molar de hidrégeno. Asimismo, se obtienen resultados muy similares para estas mezclas
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a otras temperaturas. Sin embargo, si los compuestos se alimentan al proceso por
separado con una concentracion de 5,0 %p, las diferencias en los rendimientos molares
de hidrégeno son mayores, siendo el 1-butanol (9,4) y glucosa (10,5) los que mayores

rendimientos molares de H; presentan a 800 °C.
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Figura 3.7. Efecto de la temperatura en el rendimiento molar de gases (produccién molar especifica) para la
mezcla cuaternaria con concentracion de 15,0/2,5/25/25 %p de &cido acético/hidroxiacetona/l-
butanol/glucosa, a 240 bar y a partir de las simulaciones (asumiendo equilibrio) usando los métodos
termodindmicos PSRK, SR-Polar y ecuacién de Gas ldeal [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]
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Figura 3.8. Produccion molar especifica de H, (mol/mol de fase organica alimentada) a partir del proceso
SCWR de compuestos por separado y de mezclas binarias, ternarias y cuaternarias (en todas las mezclas
aparece acido acético con 15,0 %p). Condiciones de operacion: 240 bar y 800 °C, método termodindmico
PSRK
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3.4 Conclusiones

Se han evaluado cinco métodos termodinamicos (EoS) implementados en Aspen
Plus (PSRK, SR-Polar, SRK-BM, PR-BM y PR-MHV2) para contrastar su
funcionamiento en simulaciones del estado supercritico. Concretamente, se ha analizado
el comportamiento de dos funciones de estado termodindmicas y dos propiedades fisicas
y de transporte para cada compuesto en condiciones supercriticas. En todos los métodos
existe un cierto error para cada funcion de estado y propiedad fisica, al no coincidir
exactamente las curvas de fases liquido y vapor en la region cercana y posterior al punto
critico. Sin embargo, los dos métodos termodindmicos que presentaron las menores
desviaciones entre ambas curvas en condiciones supercriticas fueron el PSRK y SR-

Polar, por lo que ambos fueron seleccionados para continuar el estudio.

Con estas EoS, se realizaron simulaciones del proceso SCWR usando los
compuestos representativos de la fraccion acuosa del bio-oil, con alimentaciones
constituidas por los compuestos por separado y mezclados entre si. La produccion molar
especifica de hidrogeno que se obtiene con el método SR-Polar es mayor que la
correspondiente al PSRK, y viceversa para la produccion molar del CO. Las maximas
diferencias en los rendimientos molares entre ambos métodos son poco significativas en
las mismas condiciones de operacién: 0,3 para el &cido acético, 0,5 para la
hidroxiacetona y 1,0 para el 1-butanol y la glucosa. Por tanto, se considera que ambos
métodos son igualmente validos. No obstante, como en estudios previos sobre el
reformado de glicerina con agua supercritica se utilizo el método PSRK, se ha decidido
usar este método en las simulaciones en estado supercritico en el resto de la Tesis

Doctoral , si bien en algunos apartados se usaran ambas EoS para comparar resultados.
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CAPITULO 4

ESTUDIO EXPERIMENTAL






En este capitulo, se muestran y discuten los resultados obtenidos en las pruebas
experimentales realizadas en la planta (muestras gaseosas, liquidas y solidas). Estas
pruebas se dividen en dos grandes grupos, en funcién de que se use o no un catalizador,
siendo esta misma division la usada en la elaboracién de este capitulo. Los resultados
experimentales correspondientes a las muestras gaseosas se compararon con los
resultados de simulacion. De esta forma, el principal objetivo perseguido en la
investigacion experimental es el estudio de la conversiéon termoquimica de diferentes
compuestos modelo representativos de la fraccion acuosa del bio-oil, alimentados por
separado 0 en mezclas, para la produccion de un gas producto (gas de sintesis) mediante
el proceso SCWR sin usar o usando un catalizador. En este ultimo caso, se trata de
aumentar la conversion de carbono a gas para la misma mezcla y condiciones de
operacion, con respecto a cuando no se usa catalizador. Ademas, con un catalizador se
podria reducir la severidad de las condiciones de operacion usadas en las pruebas sin
catalizador (disminucion de la temperatura). Para ambos puntos, se ensayaron mezclas
con concentraciones totales de fase orgénica entre 2,5y 22,5 %p.

El estudio experimental relativo al proceso de reformado supercritico sin
catalizador ha sido publicado en dos articulos, en Chemical Engineering Journal [56] y
Reaction Chemistry & Engineering [57]. El estudio asociado al uso del catalizador esta

en revisioén en otra revista.

4.1 Pruebas sin catalizador

4.1.1 Estudios previos
En trabajos previos a los realizados para esta Tesis Doctoral, se estudio el
reformado de glicerina con agua supercritica. En estos estudios, se verificO que es

posible llevar a cabo esta tecnologia sin la adiccion de un catalizador, pero siendo
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necesario el empleo de altas temperaturas de reformado (aproximadamente 800 °C) y
largos tiempos de residencia (35-160 s) [39]. La temperatura 6ptima de reformado se
pudo obtener, de manera previa, a partir de trabajos basados en simulaciones rigurosas
asumiendo equilibrio [36]. Asi, se hicieron ensayos a esta temperatura, obteniéndose
altos rendimientos de hidrégeno (mol/mol glicerina). También, se realizaron ensayos
con concentraciones altas de glicerina al tener un mayor interés econémico para el
desarrollo de un proceso energéticamente integrado y autosuficiente. Para la
consecucion de dicho objetivo sin el uso de un catalizador, fue necesaria una alta

concentracion de glicerina (22-27 % en peso, a 800 °C y 240 bar).

A partir de los resultados obtenidos en el reformado con agua supercritica de
glicerina, se observaron claras ventajas frente al reformado catalitico con vapor y al

reformado en fase acuosa, como son:

1. Conseguir conversiones del compuesto organico alimentado muy altas sin afiadir
catalizador. En este estudio, el rango de conversiones estuvo entre 97,2 y 100 %
para concentraciones mas bajas.

2. Tratar fracciones acuosas mas concentradas en compuestos organicos sin usar
catalizador, teniendo conversiones altas para temperaturas elevadas (800 °C).
Para ensayos en los que la concentracién estuvo en el rango de 25-30 %p, la
conversion de glicerina disminuyo hasta 88 %.

3. Emplear un tiempo de residencia no muy elevado, que aumenta solo en
condiciones en las que la temperatura sea baja (700 °C) y no se utilice

catalizador.

La instalacion usada para este primer estudio previo del reformado de glicerina

con agua supercritica fue la misma que se usé posteriormente para la realizacion de los
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ensayos experimentales de esta Tesis Doctoral, con el I6gico cambio en algunas piezas
de la instalacién como son algunas vélvulas micromite o tramos de tuberias que se
deterioraban con el transcurso de las horas de operacion y que debian ser reemplazadas.
En cuanto al reactor del proceso SCWR, un efecto que se dio en el primer estudio
previo fue el efecto catalitico que presento la pared tubular del reactor, al ser de aleacion
Inconel 625. Este material tiene un alto contenido en niquel y una alta capacidad
catalitica para la rotura de enlaces entre carbono, hidrogeno y oxigeno. Cuando el
reactor era nuevo, los resultados experimentales mostraron rendimientos molares de H,
y CO, més altos, disminuyéndose éstos al repetir las mismas pruebas para un mayor
namero de horas de funcionamiento de la instalacion. Para la prueba de 5,0 %p de
glicerina, 800 °C y 1,0 L/h se obtuvieron 6,3 moles de gas por mol de glicerina
alimentada, mientras que para la misma prueba cuando el reactor presentaba un cierto
namero de horas en funcionamiento, el valor se redujo a 4,9. Después de 50 horas de
operacion, se considerd que el reactor estaba suficientemente maduro o envejecido al no
variar apenas las concentraciones de gases para las mismas condiciones de operacion.
En otros articulos, se encontr6 valores de conversion proximas al 100 % entre 550 y 700
°C, aunque con concentraciones muy pequefias de biomasa alimentadas (menores al 10

% en peso).

Castello et al. [71] realizaron ensayos de gasificacion con agua supercritica, de
mezclas con una concentracion masica total de 5,0 %p entre glucosa y fenol
(compuestos modelo representativos de la celulosa y lignina). Las mezclas se
gasificaron a baja temperatura (400 °C), presién de 25,0 MPa con tiempo de residencia
entre 10 y 240 s en un reactor de tipo tubular sin usar catalizador. La produccion de
hidrogeno fue mayor para las mezclas con mayor contenido en glucosa que de fenol,

llegando a ser la maxima produccion de 500 mmol/kg de glucosa alimentada para un
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tiempo de residencia de 250 segundos. Sin embargo, los rendimientos de produccion de
gases estuvieron en esas condiciones muy alejados del equilibrio, siendo el carbono

organico total en las muestras liquidas superior a 10 g/L.

A mayores temperaturas del proceso (600-767 °C), Susanti et al. [72] realizaron
ensayos de gasificacion en condiciones de agua supercritica para alimentaciones con
glucosa sin usar catalizador. Los tiempos de residencia fueron de entre 15y 60 s, las
concentraciones de glucosa de 1,8-15 %p y la presion de 25 MPa. Los valores de
produccion molar especifica de hidrogeno a 740 °C estuvieron cercanos al equilibrio,
incluso con la mayor concentracién ensayada (5,7 mol Hz/mol de glucosa en el ensayo
experimental, y 6,3 en las simulaciones). La mayor produccion molar especifica de
hidrdgeno se tiene para 767 °C, 1,8 %p de concentracion y 60 s de tiempo de residencia,
siendo dicho valor de 11,5 mol/mol de glucosa frente a 11,9 (simulacién). Bajo estas

condiciones, la eficiencia de carbono a gas es muy alta (91 %).

También, Lee et al. [73] estudiaron el proceso de gasificacion de glucosa en
agua supercritica, en un rango de temperaturas de 480-750 °C, presién de 28 MPa,
tiempo de residencia de 10-50 s y concentracion de alimentaciéon 0,6 M de glucosa. La
produccién molar especifica de hidrégeno aumentd con la temperatura, en especial a
partir de 660 °C, obteniéndose una eficiencia carbono a gas cercana al 100 % a 700 °C.
La méaxima produccion molar especifica de hidrogeno se registrd para la temperatura de
750 °C, caudal de 240 g/h y tiempo de residencia de 19 segundos, siendo el valor de

4,78 mol de Hy/mol glucosa. En este estudio, el reactor usado es de tipo tubular.

Williams et al. [74] propusieron un mecanismo de reaccion segun los productos
generados del proceso de gasificacion de glucosa con agua supercritica para la

temperatura de 380 °C. Hao et al. [75] estudiaron la produccién de hidrogeno a partir de
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la gasificacion de glucosa en agua supercritica sin catalizador en un reactor tubular. En
las condiciones de operacion de 650 °C, 35 MPa y baja concentracion de glucosa (0,1

M), este compuesto puede gasificarse completamente sin producir tar ni char.

En un reactor de tipo microcanal, Goodwin et al. [76] estudiaron la gasificacion
de glucosa en agua supercritica. Las condiciones de operacion fueron 250 bar de presion
y temperaturas de 650-750 °C, alcanzandose una conversion de glucosa completa y un
rendimiento de hidrogeno de 5,7 mol de Hy/mol de glucosa a 750 °C. Para muestras
liquidas procedentes de ensayos con la temperatura mas baja (650 °C), se detectaron
productos intermedios procedentes de la descomposicién de glucosa, pudiéndose

proponer un mecanismo de reaccién donde aparecen dichos compuestos.

Finalmente, Chakinala et al. [77] estudiaron la influencia de la estructura
molecular en la gasificacion de acidos carboxilicos y alcoholes entre uno y ocho atomos
de carbono en condiciones de agua supercritica. Los valores de las variables de
operacion fueron de 600 °C de temperatura, 250 bar de presion y concentraciones de
alimentacion de 10 y 20 %p. El estudio concluyé que la gasificacion de alcoholes es
mucho mas facil de darse que la de acidos carboxilicos. Ademas, la eficiencia en la
gasificacion fue mas alta para compuestos de uno y dos atomos de carbono para acidos

carboxilicos, dandose la evolucion opuesta para alcoholes de misma longitud de cadena.

A partir del estudio bibliografico realizado, parece que nadie ha hecho un
estudio similar al recogido en esta Tesis Doctoral, llevando a cabo ensayos
experimentales del proceso SCWR de compuestos representativos de la fraccion acuosa
del bio-oil (acido acético, hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa) por separado y

mezclados entre si, y sin usar catalizador.
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4.1.2 Disefio de experimentos

Para una presion fija de 240 bar (en cualquier ensayo sin y con catalizador éste
fue el valor consignado), las variables de operacidn para pruebas sin catalizador son la
temperatura (800 y 700 °C), caudal de alimentacion (1,0 y 0,5 L/h) y concentracion de
la mezcla. Esta concentracion depende de los compuestos orgénicos alimentados,
estando la concentracién total comprendida entre 2,5 y 22,5 %p. En la Tabla 4.1, se
incluyen las concentraciones de cada compuesto orgénico cuando la mezcla es de un

solo componente (a) o de varios (b).

Tabla 4.1. Resumen de concentraciones usadas para mezclas de un solo compuesto (a) y de varios (b)

Acido acético (%p) 25 5,0 75 10,0 ‘ 12,5 ‘ 15,0

a Hidroxiacetona, 1-butanol, glucosa (%p) 25 5,0 75

Ensayos en los que el &cido acético aparece acompafiado por uno o mas compuestos
Acido acético (%p) 25 5,0 75 10,0 12,5 15,0

Hidroxiacetona y/o 1-butanol y/o glucosa (%p) 25 25 25 25 ‘ 50 | 25 ‘ 50 | 25 ‘ 5,0

Ensayos de mezclas binarias y ternaria entre hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa

b Hidroxiacetona y/o 1-butanol y/oglucosa(%p)‘ 25 ‘ 5,0 ‘

Todas las variables anteriores se combinaron en cada uno de sus niveles para la
realizacion de diferentes ensayos, siguiendo un orden aleatorio. Sin embargo, hubo
ensayos (propuestos en un inicio) dentro del disefio de experimentos que no pudieron
llevarse a cabo, fundamentalmente por problemas operativos. Es el caso de las
combinaciones de pruebas experimentales en las que la mezcla presentaba glucosa
(binaria, ternaria y cuaternaria), siendo necesaria una reduccion en el numero de
ensayos debido al comportamiento desfavorable que presenta este compuesto a una
temperatura menor de 800 °C y concentracidn superior a 2,5 %p. Para estas mezclas, se
realizaron los ensayos experimentales méas significativos varidndose la temperatura,

caudal de alimentacion y concentracion de los compuestos organicos. No obstante,
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muchos ensayos del disefio experimental original se hicieron por duplicado, e incluso

por triplicado.

4.1.3 Definiciones

Para el analisis del estudio experimental, es necesario tener en cuenta una serie
de variables, como son la conversion del compuesto organico alimentado, la eficiencia
de carbono a gas, o la produccion molar especifica de hidrogeno. Estas variables, junto
a otras mas que se definen a continuacion, son comunes para el estudio experimental de

ensayos con catalizador:

1) Produccion molar especifica (rendimiento molar) de hidrégeno:

Ny

Ny, = 2 4.1)

Yi NCnHmOk,alimentado

2) Conversion del compuesto organico:

Nc,Hmo ,alimentado—NC HmOy,liquido
nfm O nfimOpliauido " 100 (4.2)

X =
CnHmnO
nim=k NCnHmOk,alimentado

3) Eficiencia de carbono a gas:

nC=6 = coa*NeotNews 1) (4.3)

N Nc, Hp Oy alimentado

4) Eficiencia de carbono a liquido:

T]C_L — N¢ liquido x 100 (44)

NC,alimentado

5) Eficiencia de carbono a solido:

n¢s = _~astlide 100 (4.5)

NC,alimentado

6) Balance de carbono:

e = —Csalide 5100 = €6 + k4 n¢S (4.6)

NC,alimentado
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donde N corresponde a los moles de/los compuesto/s organico/s alimentado/s en
cuestion, ademas de los gases y carbono liquido, sélido o alimentado, segun subindice.
Por otra parte, n°™ corresponde al carbono orgénico total en el producto liquido y #~°
corresponde al carbono sélido recuperado durante el mantenimiento de la instalacion.
De esta manera, el balance de carbono se ha calculado teniendo en cuenta el contenido
de carbono en la alimentacion y el carbono total presente en el producto gaseoso y la
muestra liquida. EI carbono presente en la muestra solida también se ha tenido en cuenta
en el balance, siendo el error experimental la diferencia entre el caso teorico y el

experimental.

Finalmente, cabe destacar que el rendimiento de produccion de los otros gases
(CO,, CH4 y CO) se obtienen de la misma manera que para el hidrdgeno, es decir,
dividiendo los moles de gas entre los moles de/los compuesto/s organico/s alimentado/s
en cuestion. El rendimiento molar también se denomina produccion molar especifica.
Sin embargo, para comparar el comportamiento del reformado de mezclas con
componentes puros con la misma concentracion total (%p), se tuvo en cuenta el nimero
de moles reales total en la mezcla (suma de todos los moles de compuesto alimentado,
N;). Por tanto, y poniendo de ejemplo el céalculo del rendimiento molar de hidrégeno

para el reformado de una mezcla (dos a cuatro compuestos), habria que usar la Ec. (4.7)

_ ZinHziNi,alimentado
nHz,mezcla -

(4.7)

Zi Ni,alimentado

donde 71y, ... s el rendimiento molar de hidrogeno producido en el reformado de

una mezcla, N;alimentado representa el nimero de moles de compuesto i alimentado al
proceso, y 1y, es el rendimiento molar de hidrégeno obtenido para el reformado de un

componente puro i con la misma concentracion total.
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4.1.4 Resultados y discusion

Aproximadamente, se realizaron 140 ensayos experimentales validos bajo
diferentes condiciones de operacion, de los cuales alrededor de 40 corresponden a
pruebas de reformado de un solo compuesto, y 100 a mezclas de dos a cuatro organicos
mezclados. Muchos de estos resultados aparecen en los dos articulos publicados y
citados al comienzo del capitulo [56, 57]. Ademas de los resultados experimentales, que
son comparados con los de simulacion considerando equilibrio, las principales
novedades son el mecanismo de reaccién propuesto y las simulaciones considerando

aproximacion al equilibrio.

4.1.4.1 Compuestos modelo reformados por separado

En las Tablas 4.2-4.5, se muestran las composiciones de los gases y
producciones de hidrégeno por mol de orgéanico alimentado para el &cido acético,
hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa a 240 bar, temperaturas de 700 y 800 °C y los
caudales volumétricos de alimentacion de 1,0 y 0,5 L/h (20 y 40 segundos de tiempo de
residencia, respectivamente). Las conversiones y eficiencias de carbono a gas () se
pudieron determinar en los analisis de carbono organico total (TOC).

La conversién, para cada uno de los compuestos organicos y para todas las
pruebas realizadas, pudo considerarse completa (mayor al 99,5 %). La eficiencia de
carbono a gas (), en cambio, fue siempre superior a 90,0 %, salvo en algunos casos
en los que se us6 1-butanol y glucosa en las mezclas alimentadas.

La masa de carbono solida recuperada al finalizar las pruebas fue siempre muy
baja, siendo la eficiencia de conversion de carbono a sélido nula para las pruebas con
hidroxiacetona (para cualquier temperatura de las consignadas) e inferior a 0,5 % para
las pruebas con acido acético a 800 °C. Para este mismo compuesto, a 700 °C y

concentraciones mayores (12,5 y 15,0 %p), la cantidad de carbono solido producido
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aumento. Para la glucosa, se llegd a tener un valor de 4,0 % para las pruebas a 700 °C y
con 7,5 % en peso a 800 °C para un caudal de 1,0 L/h, mientras que en el caso del 1-

butanol estos valores fueron algo menores que los obtenidos con la glucosa.

Tabla 4.2. Resultados experimentales para el reformado SCW de acido acético a 240 bar sin catalizador

Temperatura Caudal de Concentracién Composicién de los gases productos en Rendimiento H, 7
(°C) alimentacion | de 4cido acético base seca (%v) (mol/mol organico (%)
(L/h) (%p) H, CO; CH, CO alimentado)

25 7,0 59,5 30,1 34 0,14 95,0

700 1,0 50 5,2 60,8 30,4 3,5 0,10 95,6
75 6,4 44,4 44,3 49 0,11 89,5

10,0 51 48,8 41,7 43 0,09 90,3

25 40,3 40,4 19,3 0,0 1,33 99,6

5,0 20,6 45,4 34,0 0,0 0,50 98,4

10 75 19,2 43,5 36,2 1,0 0,46 98,3

10,0 17,8 45,6 36,5 0,0 0,42 98,2

12,5 17,5 46,2 358 0,0 0,40 97,0

800 15,0 163 | 451 35,6 29 0,37 96,8
2,5 49,2 37,0 13,8 0,0 191 >99,9
5,0 48,0 37,8 14,2 0,0 1,83 >09,9

05 75 34,4 42,0 23,6 0,0 1,03 99,8

10,0 313 43,0 25,7 0,0 0,89 99,2

12,5 28,3 445 27,3 0,0 0,77 99,1

15,0 231 448 321 0,0 0,58 99,6

Tabla 4.3. Resultados experimentales para el reformado SCW de hidroxiacetona a 240 bar sin catalizador

Temperatura Caudal de Concentracién de Composicién de los gases productos Rendimiento H, n°e
(°C) alimentacion hidroxiacetona en base seca (%v) (mol/mol organico (%)
(L/h) (%p) H, CO, CH, co alimentado)
2,5 49,6 30,4 15,8 4,2 2,72 93,0
1,0 50 47,4 32,8 16,8 2,9 2,46 92,0
700 75 29,4 23,8 26,0 20,9 1,12 90,6
0,5 50 50,1 33,7 16,2 0,0 2,82 94,8
75 49,4 34,3 16,3 0,0 2,60 89,5
2,5 56,7 31,3 12,0 0,0 3,90 100,0
1,0 50 52,8 33,7 135 0,0 3,24 97,8
800 75 49,8 335 16,8 0,0 2,73 92,7
0,5 50 53,5 32,5 14,0 0,0 3,43 100,0
75 52,6 33,0 14,4 0,0 3,26 98,9

Se consideré como pruebas experimentales validas aquellas en las que el error
en el balance de carbono fuese menor al 10%, pudiéndose calcular el rendimiento de
carbono a gas. Sin embargo, en algunas pruebas no se cumplié esta consideracion y no
fue posible la realizacion de réplicas. Ademas, no se han mostrado los resultados de las
pruebas a 700 °C y 0,5 L/h al no disponerse de réplicas con resultados repetitivos, a
excepcion de los ensayos con hidroxiacetona que si se tienen al completo. Finalmente,

solo se realizo para el &cido acético el ensayo con una concentracion de 2,5 %p para 0,5
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L/h y 800 °C, porque esta prueba requeria un dia de operacion entero para poder
conseguir resultados satisfactorios, teniendo en cuenta que la generacion de gases era
muy lenta. Tampoco se realizaron pruebas para esa concentracion y caudal a 700 °C de

temperatura.

Tabla 4.4. Resultados experimentales para el reformado SCW de 1-butanol a 240 bar sin catalizador

Temperatura Caudal de Concentracién de Composicién de los gases productos Rendimiento H, 7
(°C) alimentacion 1-butanol (%p) en base seca (%v) (mol/mol organico (%)
(L/h) H, CO, CHs co alimentado)
25 16,0 6,6 46,0 314 0,60 *
700 1,0 50 135 6,6 48,4 314 0,46 *
75 10,2 54 51,5 32,9 0,34 *
25 54,8 24,3 20,9 0,0 4,37 90,9
1,0 5,0 51,1 25,0 23,9 0,0 3,72 89,7
800 75 41,5 25,4 331 0,0 2,49 88,5
0,5 5,0 57,3 24,3 18,4 0,0 4,99 93,9
75 58,3 23,3 18,4 0,0 5,23 94,4

* El error en el balance de carbono fue superior al 10 %, por lo que esos resultados no deben considerarse

Tabla 4.5. Resultados experimentales para el reformado SCW de glucosa a 240 bar sin catalizador

Temperatura Caudal de Concentracion de Composicion de los gases productos Rendimiento H, n©e
(°C) alimentacion glucosa (%p) en base seca (%v) (mol/mol orgénico (%)
(L/h) H, CO;, CH, co alimentado)
700 1,0 25 36,6 25,6 12,4 254 2,73 *
50 16,0 17,5 16,7 49,8 0,88 *
25 58,5 34,7 6,8 0,0 8,11 96,8
1,0 50 52,2 36,4 11,4 0,0 6,07 93,7
800 75 50,8 37,6 115 0,0 591 92,5
05 50 60,4 338 58 0,0 5,75 **
75 58,8 34,7 6,5 0,0 7,01 *

* El error en el balance de carbono fue superior al 10 %, por lo que esos resultados no deben considerarse

** E| error en el balance de carbono fue superior al 20 %, por lo que esos resultados no deben considerarse

Las Figuras 4.1-4.4 ilustran el efecto de la concentracion de los cuatro
compuestos organicos en la produccion molar especifica de gases para tres condiciones
de operacidn distintas: (a) 800 °C y 1,0 L/h, (b) 700 °C y 1,0 L/h, (c) 800 °C y 0,5 L/h.
De esta forma, se tiene en cuenta el efecto de la temperatura y el tiempo de residencia.
Las lineas continuas, a trazos y puntos representan los valores de equilibrio para los
métodos termodindmicos PSRK, SR-Polar y la ecuacion de estado de Gas Ideal,

respectivamente.
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En todos los métodos termodinamicos se obtiene una conversion completa del
compuesto organico alimentado, observandose que la produccion molar especifica de
hidrégeno es siempre mayor para la ecuacion de estado de Gas Ideal, seguido del
método termodindmico SR-Polar y finalmente el PSRK. Por tanto, al ser repetitiva la
tendencia, solo se mostraran las curvas de los tres métodos termodinamicos en los
ensayos de reformado de un solo compuesto orgéanico disuelto en agua (Figuras 4.1-
4.4). En el apartado de reformado de mezclas entre dos 0 mas compuestos organicos sin
catalizador, los valores de equilibrio que Unicamente se presentaran son los del método
PSRK. Por otra parte, los simbolos en las gréaficas representan los valores medios de los
rendimientos molares en los gases, siendo la incertidumbre en el error de las mediciones

bastante baja (0,05-0,10 mol/mol).

De las Figuras 4.1-4.4, se desprende que al pasar de un caudal de 1,0 L/h a 0,5
L/h (aumento del tiempo de residencia) para una misma temperatura de 800 °C, los
valores experimentales se encuentran mas cercanos a los de equilibrio. En este sentido,
al aumentar el tiempo de residencia, aumenta el rendimiento molar de produccion de

hidrégeno y disminuye el de metano.

Para cualquier condicion de operacion y mezcla de compuestos organicos, en la
seccién de entrada al reactor empieza a producirse la descomposicion progresiva de los
compuestos organicos utilizados en este estudio, mediante reacciones de rotura de
enlaces entre carbono, hidrogeno y oxigeno. Los altos rendimientos molares de metano
en las pruebas experimentales (en especial a 700 °C, alta concentracion en la mezcla y
1,0 L/h) sin catalizador, solo pueden justificarse si el metano se forma a partir de dicha
descomposicion que experimentan los compuestos organicos. Una vez el compuesto

organico es convertido en gas, tienen lugar las reacciones (R4.1) y (R4.2):
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Water-gas shift (WGS): CO +H,0 « CO, + H; (R4.1)

Reformado de metano: CH4 + H,0 < CO + 3H; (R4.2)

En todos los ensayos a 800 °C, los rendimientos molares de monoxido de
carbono son practicamente nulos, por lo que la reaccion de water-gas shift (R4.1) debe
ser rapida y estar desplazada hacia los productos. El reformado de metano (R4.2), en
cambio, debe ser lento puesto que las cantidades de metano detectadas en las pruebas
son altas. EI aumento del tiempo de residencia (pruebas a 0,5 L/h) ayuda a que el
metano tenga mas tiempo para reformarse y descomponerse, aumentandose de este
modo las concentraciones de hidrdégeno y didxido de carbono. Sin embargo, para
cualquier ensayo a 0,5 L/h sin catalizador, los resultados experimentales siguen
encontrandose lejos del equilibrio al no reformarse completamente el metano. En el
caso del 1-butanol, se pudo observar que si el metano se hubiera reformado
completamente los valores de equilibrio se habrian alcanzado, tal y como se observa en
la Figura 4.3. Por otro lado, la formacidn de metano por la hidrogenacién del monoxido
o didxido de carbono (reaccion inversa de reformado de metano) es bastante improbable

que ocurra debido a las altas temperaturas y cantidades de agua alimentada.

Las cantidades de carbono producido en estado solido variaron dependiendo de
los compuestos organicos alimentados al sistema y de las condiciones de operacion. El
carbono solido podria formarse a partir de la descomposicion del etileno (reaccién R4.3,
cracking del etileno), generado a partir de la descomposicion progresiva de los
compuestos organicos. Para la temperatura de reformado de 700 °C, las cantidades de
carbono solido obtenidas al finalizar las pruebas experimentales fueron mayores que
para 800 °C, ya que la gasificacion del carbono solido a monodxido de carbono e

hidrogeno se favorece a altas temperaturas (reaccion R4.4). Ademas, las altas cantidades
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de metano producidas pueden deberse, en parte, a la hidrogenacion del carbono sélido

(reaccion R4.5) favorecida a bajas temperaturas.

Cracking de etileno: CH,=CH, < 2H, + C(s) (R4.3)
Gasificacion del carbono: H.,O + C(s) « CO + H, (R4.4)
Hidrogenacion del carbono: C(s) + 2H,; <> CH,4 (R4.5)

En las pruebas a 700 °C, el comportamiento observado fue una menor
produccion total de gases y de hidrégeno, pero una mayor generacion de monoéxido de
carbono respecto a 800 °C. A continuacion, para cada compuesto organico ensayado por

separado, se describe brevemente su comportamiento al reformarse en agua supercritica.
Acido acético

Las producciones molares especificas de hidrégeno no fueron elevadas (menores
a 2,0), mientras que los rendimientos de didxido de carbono y metano son parecidos y
bastante altos, especialmente para las pruebas a altas concentraciones (igual o superior a

10 %p). De esta manera, el &cido acético puede descomponerse de manera equimolar en

metano y dioxido de carbono mediante la reaccion de descarboxilacion (R4.6) [77]:

CH3z- COOH < CO;, + CH4 (R4.6)

Con esta reaccion, se produce la rotura del enlace C-C y O-H del grupo carboxilo. Por
otra parte, también podria producirse acetona mediante la reaccion R4.7 y, a su vez,

transformarse en etileno, mondxido de carbono e hidrégeno (reaccion R4.8):

2CH3-COOH < CH;3-CO-CH3 + CO;, + H,O (R47)
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CH3;-CO-CH3« CH,=CH, + CO + H» (R48)

El etileno puede, mediante la reaccion R4.3, transformarse en hidrégeno y
carbono sélido, pudiéndose éste ultimo gasificarse (reaccion R4.4) y/o hidrogenarse

(R4.5) segun la temperatura de reformado.

Hidroxiacetona

La hidroxiacetona es el compuesto del grupo de las cetonas en mayor
abundancia en la fraccion acuosa del bio-oil, siendo el que mejor se reformo en la
instalacion para las dos temperaturas ensayadas. Asi, se pudieron realizar todos los
ensayos propuestos en el disefio de experimentos sin problemas de operacion
(temperaturas de 800 y 700 °C para altas y bajas concentraciones y caudal de
alimentacion). Este compuesto se descompone en acetaldehido (CH3-CHO) vy

formaldehido (CH,0), tal y como se muestra en la reaccion R4.9:

CH3 - CO - CH20H « CH3 - CHO + CH;0 (R4.9)

En la region supercritica a alta temperatura, el acetaldehido se descompone en
metano y mondxido de carbono (rompiéndose el enlace carbono-carbono) mediante la
reaccion R4.10, mientras que el formaldehido hace lo propio en mondxido de carbono e

hidrogeno (reaccion R4.11):

CH; - CHO < CO + CH,4 (R4.10)

CH,0 <> CO + H, (R4.11)

El mondxido de carbono se convierte en hidrégeno y diéxido de carbono

mediante la reaccion de water-gas shift (R4.1).
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1-Butanol

El 1-butanol no se reform¢ facilmente (en especial a 700 °C), obteniéndose
eficiencias de carbono a gas més bajas en comparacion con los otros compuestos
probados en ensayos a 700 °C y 1,0 L/h. Estas eficiencias se incrementaron a 800 °C
con el mismo caudal y concentracion en la mezcla. En lo referido a la composicion de
los gases, para el 1-butanol se producen mayores cantidades de metano que en otros
compuestos organicos. Ademas, mayores cantidades de carbono sélido son generadas al
compararse con el acido acético y la hidroxiacetona, en especial, a 700 °C. Este
comportamiento del 1-butanol podria explicarse teniendo en cuenta que este compuesto
puede sufrir una reaccion de deshidrogenacion (reaccién R4.12, favorecida a bajas
temperaturas), generandose butanal. Este compuesto, a su vez, se transforma en metano,

monoxido de carbono y etileno (reaccion R4.13):

CHs; - (CHz)z - CH,OH < CHj - (CH2)2 -CHO + H> (R4.12)

CHs - (CH), - CHO «> CO + CH, + CH, = CH, (R4.13)

El etileno se descompone en hidrdgeno y carbono sélido mediante la reaccion

R4.3 y éste, a su vez, puede gasificarse e hidrogenarse, como se comentd anteriormente.

Glucosa

Los rendimientos molares de hidrogeno y de metano (moles generados por mol
de organico alimentado) obtenidos a partir del reformado de glucosa, fueron los més
altos y mas bajos, respectivamente, en comparacion con los otros tres compuestos
organicos. La glucosa es el compuesto organico de los ensayados que mas rutas de
conversion en gases puede experimentar. En este sentido, la primera opcion de
descomposicion es transformandose en acido propenoico (CH, = CH - COOH), acido

acético y agua (reacciéon R4.14):
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2C6H1206 > 2CH2 = CH - COOH + 3CH3-COOH + ZHZO (R414)

Estos compuestos intermedios se descompondrian, a su vez, en monoxido de
carbono e hidrégeno [76]. En el caso del &cido acético, se descompondria segun las
reacciones anteriormente mencionadas (R4.7, R4.8 y R4.3). Por otra parte, la glucosa
también podria sufrir una reaccion de isomerizacion para producir fructosa (C¢H120g),
pudiéndose transformar en gliceraldehido (CHO - CHOH - CH,OH) y dihidroxiacetona

(CH20OH - CO - CH,0H) a partir la reaccion de condensacion retroaldolica, R4.15:
CsH1206 «» CHO - CHOH - CH,0H + CH,0OH - CO - CH,OH (R4.15)

El gliceraldehido (C3) se descompone en glicoaldehido (C,) y formaldehido (C,)
mediante la reaccién R4.16, mientras que la dihidroxiacetona puede transformarse en

acetaldehido (C,) y acido férmico (C,) por la reaccion R4.17:

CHO - CHOH - CH,0H <> CH,OH - CHO + CH,0 (R4.16)

CH,0H - CO - CH,0H « CH3 - CHO + H - COOH (R4.17)

Las descomposiciones de glicoaldehido y formaldehido darian lugar a hidrégeno
y mondxido de carbono, mientras que para el acetaldehido darian lugar a metano y
monoxido de carbono, y el acido formico se descompondria en hidrogeno y dioxido de
carbono. Otra alternativa de transformacion de la glucosa es la produccion de
glicoaldehido (CH,OH - CHO) vy eritrosa (CH,OH - (CHOH); - CHO) a partir de la
reaccion R4.18, dando lugar la eritrosa a dos moléculas de glicoaldehido, mediante la

reaccion R4.19 [78]:
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CsH1206 <> CH,0H - CHO + CH,OH - (CHOH), - CHO (R4.18)

CH,0H - (CHOH), - CHO <> 2CH,0H - CHO (R4.19)

Las condiciones de operacion de este estudio son similares a otros sin
catalizador [72] y con catalizador [79], siendo mas altos los rendimientos molares de
hidrégeno que en otra publicacion donde se usé un reactor de microcanales [76]. Por
otra parte, la glucosa es el compuesto que menor produccion de gas (mol gas/mol
organico alimentado) ha tenido para un mayor tiempo de residencia (pruebas a 0,5 L/h),
coincidiendo con otros resultados publicados [74]. Ademaés, en los experimentos
realizados a 700 °C se observd que a veces se producian otras reacciones al alimentar la
glucosa, formandose un residuo sélido con alta viscosidad con el aspecto de los
alquitranes. En estos casos, los caudales de gases producidos se redujeron de manera
significativa. Ademas, al aumentar las concentraciones de glucosa en las pruebas a 700
°C, el efluente liquido obtenido presentaba un color amarillo o incluso marrén. Estas
cuestiones se comentaran con mas detalle en los proximos apartados, al verse
potenciado este efecto en la glucosa cuando se alimenta al proceso mezclada con los

otros tres compuestos orgénicos.

4.1.4.2 Reformado de mezclas de compuestos modelo

Al igual que en el estudio del comportamiento de los compuestos organicos por
separado en el proceso SCWR, para las mezclas (minimo dos y maximo cuatro
compuestos) se compararon los resultados experimentales con los de equilibrio
(simulacion con el método PSRK). Como resultados generales, la eficiencia de carbono
a gas fue siempre mayor al 90,0 %, excepto para las pruebas en las que la eficiencia de
carbono a liquido era mayor al 5,0 %. La mayoria de los productos gaseosos obtenidos
en las pruebas (mayor al 98,0 %) fueron hidrogeno, dioxido de carbono, mondxido de

carbono y metano. Sin embargo, en algunas pruebas se detectaron pequefias cantidades
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de compuestos organicos con dos a&tomos de carbono (menor que el 2,0 %) identificados
como etileno y etano. La masa de carbono sélido recuperada fue muy baja en todas las
pruebas, y la eficiencia de carbono a solido menor que el 0,5 %. Las pruebas
experimentales con un error menor que el 10 % en el balance de carbono se

consideraron validas.

En los ensayos realizados a 800°C se obtuvo una conversién superior al 99,5 %
para cada compuesto orgénico. La eficiencia de carbono a liquido se mantuvo en todas
las pruebas por debajo de 1,5 %, excepto en algunas donde aument6 hasta 4,2 %, como
se explicard mas adelante. Teniendo en cuenta que las condiciones més usuales en las
que se realizaron los ensayos fueron para 800 °C y 1,0 L/h (tiempo de residencia de 20
s, aproximadamente), en las Tablas 4.6 y 4.7 se muestran las composiciones de los
gases en las pruebas experimentales, asi como los valores experimentales y de
simulacion del rendimiento molar de hidrogeno para las mezclas entre los cuatro

compuestos organicos en esas condiciones.

De esta forma, se puede observar el comportamiento de cada mezcla segun la
concentracion total e individual sin catalizador. En la Tabla 4.6 se muestran mezclas
entre acido acético, hidroxiacetona y 1-butanol, y en la Tabla 4.7 entre los cuatro
compuestos organicos. En ambas tablas, se incluyen los valores de las mezclas de
compuestos por separado, para comparar el comportamiento del reformado entre

compuestos por separado y formando mezclas.

De las Tablas 4.6 y 4.7 se observa que los valores experimentales se encuentran
alejados del equilibrio. Para los ensayos a 0,5 L/h, los valores experimentales se

encuentran mas cerca del equilibrio que los que se obtienen a 1,0 L/h. A 700 °C, los
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valores se encuentran mas alejados del equilibrio que en los ensayos a 800 °C, con el

mismo caudal.

Tabla 4.6. Resultados experimentales y de simulacién del reformado con SCW sin catalizador, para
alimentaciones (sin glucosa) de compuestos por separado y de mezclas entre componentes. Condiciones de

operacion: 1,0 L/h, 800 °C y 240 bar

AC HY BU Composicion gas producto (%v, base seca) mol Hy/mol mol Hy/mol
(Yop) (Yop) (%op) H, CO, CH, CcO (experimental) (equilibrio)
2,5 40,3 40,4 19,3 0,0 1,33 37
50 20,6 45,4 34,0 0,0 0,50 35
75 19,2 43,5 36,2 1,0 0,46 3.3
10,0 17,8 45,6 36,5 0,0 0,42 3,0
12,5 17,5 46,2 358 0,0 0,40 2,8
15,0 16,3 45,1 35,6 29 0,37 2,5
25 56,7 31,3 12,0 0,0 3,90 6,4
5,0 52,8 337 13,5 0,0 3,24 6,0
75 49,8 335 16,8 0,0 2,73 54
25 54,8 24,3 20,9 0,0 4,37 10,8
5,0 51,1 25,0 23,9 0,0 3,72 9,3
75 41,5 25,4 331 0,0 2,49 1,7
2,5 44,0 36,3 19,7 0,0 1,88 4,8
50 25 373 39,1 23,6 0,0 1,23 39
75 ' 36,6 39,7 23,7 0,0 1,19 33
12,5 284 42,2 294 0,0 0,68 2,5
10,0 30,2 40,6 29,2 0,0 0,99 2,9
15,0 50 26,3 42,1 31,6 0,0 0,77 2,3
25 259 32,3 41,7 0,0 1,07 6,4
50 25 19,6 36,0 444 0,0 0,64 48
75 ' 17,0 39,2 43,8 0,0 0,51 39
12,5 15,2 42,1 42,7 0,0 0,38 2,7
10,0 16,2 41,4 42,4 0,0 0,49 33
12,5 5,0 11,8 374 47,3 34 0,33 2,8
15,0 11,1 39,0 46,7 3,2 0,29 25
25 25 435 304 25,8 0,0 2,12 7.8
5,0 ' 34,2 29,2 36,7 0,0 1,82 6,5
25 50 38,2 32,0 29,8 0,0 1,77 7,2
5,0 ' 332 30,5 36,3 0,0 1,34 5,7
25 31,3 34,1 34,7 0,0 1,23 55
50 26,6 36,7 36,7 0,0 0,96 44
75 25 25 23,0 39,5 37,6 0,0 0,71 3,6
10,0 ' ' 20,3 40,2 39,5 0,0 0,61 31
12,5 18,7 41,3 40,0 0,0 0,51 2,7
15,0 14,2 43,1 42,8 0,0 0,35 2,3
25 20,1 375 42,4 0,0 0,60 3,0
10,0 5,0 18,3 38,6 43,2 0,0 0,50 2,7
125 2,5 50 17,2 39,4 433 0,0 0,46 2,6
' 5,0 17,0 39,5 43,6 0,0 0,45 2,4
15,0 25 14,7 40,1 45,2 0,0 0,40 2,3
10,0 219 40,0 38,1 0,0 0,64 2,8
12,5 5,0 25 17,8 41,8 40,5 0,0 0,48 2,6
15,0 15,0 413 39,8 0,0 0,42 2,2

Nota: AC (&cido acético), HY (hidroxiacetona), BU (1-butanol)

En las Tablas 4.8 y 4.9, se muestran algunos de los resultados obtenidos en

ensayos a 700 °C de temperatura, incluidas algunas pruebas a 0,5 L/h con esta
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temperatura. Se puede observar que los valores de rendimientos molares de hidrégeno
son mucho mas bajos a 700 °C, siendo solo de 0,03 para la mezcla cuaternaria. Ademas,
en la mayoria de los casos, las composiciones de CO obtenidas son distintas a cero, a
diferencia de ensayos a 800 °C. Estas concentraciones de CO aumentan con el caudal de

alimentacion (0,5 a 1,0 L/h), teniendo la evolucion contraria el H,.

Tabla 4.7. Resultados experimentales y de simulacién del reformado con SCW sin catalizador, para
alimentaciones de los cuatro compuestos organicos por separado y de mezclas entre componentes. Condiciones
de operacion: 1,0 L/h, 800 °C y 240 bar

AC HY BU GL Composicion gas producto (%v, base seca) mol Hy/mol mol Hy/mol
(Yop) (Yop) (Yop) (%p) H; CO, CH, CcoO (experimental) | (equilibrio)
5,0 20,6 45,4 34,0 0,0 0,50 35
15,0 16,3 45,1 35,6 29 0,37 25
25 58,5 34,7 6,8 0,0 8,11 111
50 52,2 36,4 11,4 0,0 6,07 10,6
50 2,5 24,5 43,9 31,7 0,0 0,67 4,2
15,0 5,0 15,9 449 358 34 0,53 34
25 56,7 31,3 12,0 0,0 3,90 6,4
5,0 52,8 337 13,5 0,0 3,24 6,0
25 25 55,1 331 11,8 0,0 331 6,2
5,0 50 51,7 34,2 14,1 0,0 3,15 51
25 54,8 24,3 20,9 0,0 4,37 10,8
5,0 51,1 25,0 23,9 0,0 3,72 9,3
25 25 55,8 28,5 15,7 0,0 4,28 8,5
5,0 5,0 50,6 294 20,0 0,0 341 6,4
25 25 25 51,0 30,6 18,5 0,0 3,32 73
5,0 5,0 5,0 40,3 32,8 26,9 0,0 2,19 48
50 25 25 27,9 42,4 29,7 0,0 0,86 4,1
15,0 25 25 17,4 46,0 36,6 0,0 0,41 23
50 25 25 258 373 34,2 28 0,83 47
15,0 25 25 15,0 42,1 39,7 32 0,36 24
50 25 25 25 25,0 39,2 358 0,0 0,82 4,2
15,0 25 25 25 19,1 42,6 38,3 0,0 0,51 23

Nota: AC (&cido acético), HY (hidroxiacetona), BU (1-butanol), GL (glucosa)

La conversidén de compuestos organicos a 700 °C fue alta en muchas pruebas,
pero disminuyo en algunos casos para la glucosa (69,9-86,2 %). El acido acético es el
segundo compuesto que no se convirtid en su totalidad, aungue su conversion estuvo
entre 95,5-97,3 % como minimo. En lo referido a la eficiencia carbono-liquido a la
temperatura de 700 °C, se increment0 en algunas pruebas de manera significativa (hasta

22,6 % como maximo).
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Tabla 4.8. Resultados experimentales y de simulacion del reformado con SCW sin catalizador, para
alimentaciones (sin glucosa) de mezclas entre componentes. Condiciones de operacion: 0,5-1,0 L/h, 700 °C y
240 bar

Caudal AC HY BU Composicion gas producto (%v, base seca) mol Hy/mol mol Hy/mol
(L/h) (%p) (%p) (%p) H, CO, CH, CO (experimental) | (equilibrio)
25 34,84 25,17 21,88 18,12 0,83 4,15
5,0 28,22 28,69 25,64 17,47 0,71 3,19
75 25 27,53 31,39 26,83 14,28 0,62 2,57
12,5 19,92 36,09 32,61 11,37 0,39 1,82
10,0 22,25 31,52 30,90 15,30 0,60 1,93
15,0 >0 17,84 33,98 33,91 14,26 0,41 1,45
2,5 9,51 25,01 44,03 21,28 0,15 5,23
10 5,0 25 6,80 39,51 36,87 16,82 0,11 3,67
' 75 6,01 29,46 47,56 16,88 0,09 2,84
10,0 5,0 4,21 27,21 49,87 18,69 0,08 2,15
25 14,32 20,61 37,90 27,07 0,40 4,12
50 8,82 24,74 41,56 24,87 0,19 3,08
100 25 25 10,58 33,45 3902 | 16,94 0,16 2,05
15,0 9,91 34,38 39,95 15,76 0,15 1,52
25 24,53 18,40 32,68 24,32 0,74 6,21
5,0 25 18,56 16,62 33,60 31,17 0,57 4,57
25 25 36,86 33,31 29,86 0,00 1,64 6,21
50 25 35,06 35,55 29,20 0,00 1,39 4,57
0.5 25 5,0 26,76 30,95 38,44 3,83 1,00 4,97
50 50 28,86 33,68 34,21 3,26 0,93 3,87

Nota: AC (&cido acético), HY (hidroxiacetona), BU (1-butanol)

Tabla 4.9. Resultados experimentales y de simulacion del reformado con SCW sin catalizador, para
alimentaciones de mezclas entre dos y cuatro compuestos organicos. Condiciones de operacion: 1,0 L/h, 700 °C
y 240 bar

AC HY BU GL Composicion gas producto (%v, base seca) mol H,/mol mol H,/mol
(%p) (%p) (%p) (%p) H, CO, CH, CcOo (experimental) | (equilibrio)
5,0 5,0 36,42 32,59 18,96 12,04 1,79 4,50
5,0 5,0 14,59 12,84 31,46 41,13 0,53 5,30
5,0 5,0 5,0 10,01 14,18 34,24 41,58 0,31 3,20
15,0 2,5 25 10,59 36,96 35,71 16,74 0,15 1,53
15,0 25 2,5 4,26 33,41 41,48 20,85 0,04 1,60
15,0 25 25 2,5 2,41 29,47 41,30 26,83 0,03 1,45

Nota: AC (acido acético), HY (hidroxiacetona), BU (1-butanol), GL (glucosa)

La descripcion detallada de reformado de mezclas sin catalizador se realizara en

dos grupos: pruebas en las que aparece glucosa y ensayos en los que no aparece.

Mezclas de glucosa con otros compuestos organicos

A 800 °C, la eficiencia de carbono a liquido, en todas las muestras analizadas,
vario entre 0,1 y 0,4 %, excepto para la mezcla 5,0/5,0 (%p) 1-butanol/glucosa en la que
se obtuvo un wvalor de 09 %. Ademas, en las mezclas de acido

acetico/hidroxiacetona/glucosa 'y acido acetico/l-butanol/glucosa (ambas con
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15,0/2,5/2,5 %p) la eficiencia de carbono a liquido fue menor que 0,2 %, y la mezcla
acido acético/1-butanol/hidroxiacetona/glucosa (15,0/2,5/2,5/2,5 %p) del 0,1 %. A 700
°C, los valores se incrementaron a 3,2 % para las mezclas 5,0/50 (%p) 1-
butanol/glucosa e hidroxiacetona/glucosa, siendo incluso mas altos para las mezclas
cuaternarias (todos los compuestos juntos). Para esos casos, la eficiencia de carbono a
liquido fue de 18,2 % y las conversiones de glucosa y &cido acético de 69,9 y 97,1 %,
respectivamente. Por otra parte, en los ensayos a 700 °C y mezclas que presentaban
glucosa, ésta junto con otros compuestos intermedios tendian a polimerizar y formar
char/tar. Las muestras liquidas de estas pruebas presentaron un color anaranjado con
alguna capa fina de color marrén (parecido al tar). Sin embargo, el reactor no se atasco

y la operacion en la planta no tuvo que interrumpirse.

En las Figuras 4.5-4.7 se ilustra el efecto de la concentracion de los compuestos
orgénicos en solucién acuosa en algunas mezclas binarias, ternarias y cuaternarias,
donde la glucosa se encuentra presente. Estas graficas muestran los rendimientos
molares de hidroégeno y de los demas gases a 800 °C, para 1,0 y 0,5 L/h, pudiéndose
observar el efecto del tiempo de residencia. Las graficas para otras condiciones de
operacion (concentraciones de cada compuesto organico, temperatura y caudal) no se
muestran para no extender demasiado el documento. Las lineas continuas y a trazos
representan valores de equilibrio, donde se alcanza una conversion completa de los
compuestos alimentados. Los simbolos representan los valores experimentales medios
de los rendimientos molares en los gases. En general, la incertidumbre en el error de las
mediciones es bastante baja, con la mayoria de las desviaciones comprendidas entre
0,05 y 0,15 mol/mol, siendo incluso menores para el rendimiento molar de CO. Solo en
algunos casos, el error fue algo superior, donde la produccion molar especifica de

hidrogeno vario entre 0,22 y 0,25 (mol/mol) con respecto al valor medio.
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Figura 4.5. Efecto en la produccion molar especifica de gases de SCWR sin catalizador en pruebas binarias
con glucosa, a partir de la concentracion de (a) acido acético, para 2,5y 5,0 %p de glucosa, (b) hidroxiacetona
con la misma concentracion que glucosa (2,5 y 5,0 %p), (c) idem al caso anterior con 1-butanol, a 800 °C y 240
bar para los caudales de 1,0 y 0,5 L/h [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]
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Figura 4.6. Efecto en la produccién molar especifica de gases de SCWR sin catalizador en pruebas ternarias
con glucosa, a partir de la concentracion de (a) acido acético para 2,5/2,5 %p de 1-butanol/glucosa, (b) acido
acético para 2,5/2,5 %p hidroxiacetona/glucosa, y (c) hidroxiacetona/l1-butanol/glucosa (todos los compuestos
con la misma concentracion, que puede ser 2,5y 5,0 %p) a 800 °C y 240 bar para los caudales de 1,0 y 0,5 L/h
[Hy: azul, CO;: rojo, CH,4: verde, CO: naranja]
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Figura 4.7. Efecto en la produccion molar especifica de gases de SCWR sin catalizador, a partir de la
concentracion de acido acético para 2,5/2,5/2,5 %p hidroxiacetona/1-butanol/glucosa, a 800 °C y 240 bar para
los caudales de 1,0 y 0,5 L/h [H,: azul, CO,: rojo, CHy: verde, CO: naranja)

Se puede observar que las producciones molares especificas de hidrégeno fueron
menores que 2,0 en los ensayos en los que &cido acético y glucosa se alimentaron
juntos, tanto a 1,0 como a 0,5 L/h. Sin embargo, en el reformado de las mezclas entre
hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa, el valor fue superior a 3,0 para ambos caudales de
alimentacion. Al igual que en los ensayos de reformado de compuestos por separado, el
reformado de metano debe de ser una reaccién lenta en comparacién con la de water-
gas shift, debido a los bajos rendimientos molares de hidrégeno, muy bajos de
monoxido de carbono y altos de metano. De hecho, para este ultimo compuesto, las
producciones molares especificas en los ensayos experimentales son mas altas que las
obtenidas suponiendo equilibrio mediante simulacion. El diéxido de carbono, en
cambio, no presenta demasiada diferencia entre los resultados experimentales y de
equilibrio. Estas consideraciones pueden aplicarse a cualquier mezcla que, ademas,
siempre presentan menor rendimiento molar en la produccion de gases que los
compuestos por separado. Asi, parece claro que las mezclas entre dos 0 mas compuestos

organicos pueden seguir un mayor numero de rutas de reaccién y generacion de
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compuestos intermedios, que disminuyen el rendimiento del proceso de reformado con
agua supercritica. Ademas, las producciones molares especificas de H, son mas bajas
cuando se mezclan varios compuestos organicos que al alimentarlos por separado,

contabilizando los moles alimentados para cada mezcla.

La relacion de rendimientos molares de H,/CO,/CHj,4 en las pruebas alimentadas
con glucosa y otros compuestos, para las mezclas binarias 2,5/2,5 y 5,0/5,0 (%p)
hidroxiacetona/glucosa y 5,0/5,0 (%p) 1-butanol/glucosa, es 3/2/1. Por otra parte, la
mezcla 2,5/2,5 (%p) hidroxiacetona/glucosa presenta un rendimiento molar de
hidrégeno similar al obtenido en el ensayo con una mezcla de hidroxiacetona pura (5,0
%p), siendo para la mezcla de ambos compuestos 3,31 y para hidroxiacetona pura de
3,24. En cambio, al compararse esta mezcla de dos compuestos con 5,0 %p de glucosa,
se tiene para esta Ultima 6,07 de rendimiento molar de H, frente a 3,31, notandose las
posibles interacciones entre compuestos intermedios generados por parte de la
descomposicion de glucosa e hidroxiacetona. Si, para esta mezcla 2,5/2,5 %p
hidroxiacetona/glucosa, se calculara la produccion molar especifica de hidrogeno a
partir de la Ec. (4.7) con los rendimientos molares de hidrogeno que se tienen para 5,0

%p de ambos compuestos puros, el resultado obtenido seria 3,95.

Algo parecido ocurre con la mezcla 2,5/2,5 %p 1-butanol/glucosa al compararse
con las pruebas de mezclas de ambos compuestos por separado para 5,0 %p (4,28 es el
rendimiento molar de hidrdégeno para la mezcla binaria, 3,72 para la mezcla de 5,0 %p
1-butanol y 6,07 para glucosa a la misma concentracion). Sin embargo, al calcularse el
rendimiento molar de hidrdgeno en la mezcla binaria mediante Ec. (4.7), el resultado es

practicamente el mismo que el expuesto anteriormente, 4,31.
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En los ensayos en los que el acido acético se mezclé con glucosa, el
funcionamiento del proceso empeora debido a la fuerte interaccion entre estos dos
compuestos al descomponerse. A alta concentracion de acido acético, el rendimiento
molar de hidrégeno estuvo entre 0,53 para 15,0/5,0 %p acido acético/glucosa y 0,36
para 15,0/2,5/2,5 %p &cido acético/l-butanol/glucosa; mientras que, a baja
concentracion de &cido acético, el rendimiento molar estuvo comprendido en 0,86 para
5,0/2,5/25 %p é&cido acético/l-butanol/glucosa y 0,67 para 5,0/25 %p 4&cido
acético/glucosa. Cabe destacar que estas mezclas mejoran el comportamiento del
reformado con respecto al rendimiento molar de hidrégeno al compararse con 15,0 %p y
5,0 %p de acido acético (0,37 y 0,50, respectivamente), pero no asi con la glucosa
cuando se alimenta por separado con 2,5 y 5,0 %p de concentracion. Por otra parte, al
compararse la produccion molar especifica (rendimiento molar) de hidrégeno en la
mezcla binaria 5,0/2,5 %p acido acético/glucosa con las mezclas puras de ambos
compuestos y 7,5 %p, se obtuvo un rendimiento molar en la mezcla binaria de 0,67
frente a 0,46 y 5,91 para acido acético y glucosa pura, respectivamente. Ademas, el

rendimiento molar obtenido usando la ecuacion Ec. (4.7) fue de 1,24.

De los ensayos anteriores, en los que se vario la concentracion de acido acético
dejando fija la de glucosa y otros posibles compuestos organicos que acomparien a los
dos anteriores, se desprende que las producciones molares especificas en los gases
disminuyen al aumentar la concentracion de acido acético. Lo mismo ocurre al
compararse las pruebas para la mezcla hidroxiacetona/l-butanol/glucosa, presentando
un rendimiento molar de hidrégeno de 3,32 para 2,5/2,5/2,5 %p y 2,19 para 5,0/5,0/5,0
%p. Por otra parte, si se compara la produccion molar especifica de hidrogeno para el
ensayo 2,5/2,5/2,5 %p de la mezcla anterior con una concentracion de 7,5 %p de un

compuesto puro (hidroxiacetona, 1-butanol o glucosa), se obtiene una evolucién
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parecida a las comentadas con las mezclas hidroxiacetona/glucosa y 1-butanol/glucosa
al compararse con las mezclas de compuestos puros. Asi, se obtiene un rendimiento
molar de 2,73 y 2,49 para las mezclas puras de 7,5 %p hidroxiacetona y 1-butanol,
mientras que el rendimiento molar correspondiente a la mezcla pura de glucosa a la
misma concentracion que las anteriores es 5,9. Las Figuras 4.5-4.7 y la Tabla 4.7

muestran mas resultados de ensayos a diferentes concentraciones.

Por otra parte, la produccion molar especifica de gases aumenta con el
incremento de la temperatura, y la cantidad de hidrogeno aumentd en las pruebas con
mayor tiempo de residencia (0,5 L/h). En estos ensayos, al igual que para los
compuestos por separado, las cantidades de H, y CO, aumentaron con respecto a
cuando se us6 1,0 L/h al tener méas tiempo el metano para reformarse. Sin embargo, los

resultados se encuentran lejos del equilibrio al no reformarse completamente el metano.

Mezclas de compuestos organicos sin glucosa

En las Figuras 4.8-4.10, se muestran los efectos de la concentracion y tiempo de
residencia en la produccién molar especifica (rendimiento molar) de hidrégeno y otros
gases a 800 °C, para mezclas binarias y ternarias entre compuestos modelo sin glucosa.
Como en la secciéon anterior, los rendimientos molares de gases de reformado y
eficiencias de carbono a gas aumentan al aumentar la temperatura (800 °C) o disminuir
la concentracion total. También, al incrementar el tiempo de residencia (ensayos a 0,5
L/h), las producciones molares especificas de H, y CO, aumentan, y las de CH,
disminuyen. Los rendimientos molares de hidrogeno fueron menores a 2,0 para mezclas
en las que el acido acético se alimentd junto con otros compuestos organicos (tanto para

1,0 como para 0,5 L/h).
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Figura 4.8. Efecto en la produccién molar especifica de gases de SCWR sin catalizador, a partir de la
concentracion de acido acético para dos concentraciones (2,5 y 5,0 %op) de (a) hidroxiacetona con 1,0 L/h, (b)
1-butanol con 1,0 L/h, (c) 1-butanol con 0,5 L/h, a 800 °C y 240 bar [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO:

naranja]
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Figura 4.9. Efecto en la produccion molar especifica de gases de SCWR sin catalizador, a partir de la
concentracion de 1-butanol para dos concentraciones de hidroxiacetona (2,5 y 5,0 %p) a 800 °C, 240 bar y (a)
1,0 L/h, (b) 0,5 L/h [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]

La mezcla hidroxiacetona/1-butanol presenta valores iguales a 2,0 para 1,0 L/hy
de 30 para 05 L/h. A 800 °C, la mezcla 15,0/2,5/25 %p 4cido
acetico/hidroxiacetona/1-butanol resulté en una eficiencia de carbono a liquido inferior
a 0,2 %. Sin embargo, en mezclas de acido acético/1-butanol (10,0/5,0 %p) y acido

acético/hidroxiacetona (15,0/5,0 %p) a 700 °C, la eficiencia de carbono a liquido se
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incrementd hasta 22,1 y 12,4 %, respectivamente. Para estos ensayos, el principal
componente organico que se detectd en las muestras liquidas fue el &cido acético sin
convertir (mayor al 97,5 %). En cuanto a los gases producidos, de nuevo la eficiencia de
carbono a gas y la produccién molar especifica de hidrégeno entre otras variables es
menor en las mezclas entre dos y tres compuestos que para los mismos por separado,

contabilizando el nUmero de moles totales.
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Figura 4.10. Efecto en la producciéon molar especifica de gases de SCWR sin catalizador, a partir de la
concentracion de acido acético para 2,5/2,5 %p hidroxiacetona/l-butanol a 1,0 L/h 'y 0,5 L/h, con temperatura
y presion de 800 °C y 240 bar, respectivamente [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]

Al compararse la produccion molar especifica (rendimiento) de hidrogeno
(mol/mol de organico alimentado) en diferentes ensayos, los valores de este parametro
fueron 2,73 y 2,49 para las mezclas puras de 7,5 %p de hidroxiacetona y 1-butanol,
respectivamente, disminuyendo a 1,82 y 1,77 para mezclas binarias de 5,0/2,5 %p y
2,5/5,0 %p entre hidroxiacetona y 1-butanol. Ademas, para las mismas mezclas puras
con hidroxiacetona y 1-butanol a la misma concentracion (7,5 %p) se tiene una
produccién molar especifica mayor que para las mezclas binarias 5,0/2,5 %p acido

acético/hidroxiacetona (1,23) y acido acético/l-butanol (0,64). Se obtiene la misma
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tendencia al comparar la mezcla binaria 2,5/2,5 %p hidroxiacetona/1-butanol con 5,0
%p de hidroxiacetona y 1-butanol puros, siendo los respectivos valores referidos a
rendimientos molares de hidrégeno de 2,12, 3,24 y 3,74. Si se usara la ecuacion Ec.
(4.7), el valor de la produccion molar especifica de hidrégeno del reformado 2,5/2,5 %p
hidroxiacetona/1-butanol seria de 3,48, estando dicho resultado entre los valores de
rendimientos molares de hidrégeno para 5,0 %p con hidroxiacetona y 1-butanol por
separado. De la misma forma, para la mezcla 2,5/25/25 %p &cido
acético/hidroxiacetona/1-butanol, el rendimiento molar de hidrégeno calculado a partir

de la Ec. (4.7) seria 1,79, siendo el experimental 1,23.

Teniendo en cuenta los resultados experimentales a 800 °C y 1,0 L/h de las
mezclas entre compuestos por separado, el reformado de &cido acético produciria CO, y
CH, de manera equimolar, mientras que la hidroxiacetona y 1-butanol generarian
rendimientos molares para H,/CO,/CH, de 3/2/1 y 2/1,5/2,5, respectivamente. Los
rendimientos molares para el 1-butanol corresponden al caso de que el etileno se
convierta en carbono y éste, a su vez, sufra las reacciones de hidrogenacion y
gasificacién. Si se tiene en cuenta todo esto, las producciones molares especificas de
cada gas para cada mezcla binaria y ternaria ensayada tienen sentido en las Figuras 4.8-
4.10. Asi, cuando se incrementa la concentracion de &cido acético en las mezclas entre
dos y tres componentes (hidroxiacetona y/o 1-butanol), los rendimientos molares de
CO, y CH,4 son mas altos en comparacion con el H,. Sin embargo, la mezcla acido
acético/hidroxiacetona produce mayor cantidad de hidrogeno que &cido acético/l-
butanol, usandose las mismas concentraciones para cada mezcla (acido acético con un
rango de entre 2,5 y 15,0 %p, mientras que hidroxiacetona y 1-butanol presentan las
concentraciones de 2,5 y 5,0 %p cada uno). Esto puede observarse en la Tabla 4.6, en el

que, por ejemplo, para 15,0/5,0 %p de acido acético/hidroxiacetona y acido acético/1-
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butanol, la produccion molar especifica de hidrogeno es de 0,77 y 0,29,
respectivamente. Esta tendencia se acentla en ensayos a 700 °C, con los mismos

componentes y con mezcla 10,0/5,0 %p (Tabla 4.8).

Si se comparan ensayos con la misma concentracion total pero con diferentes
concentraciones individuales en los compuestos, también se cumple la relacion de
rendimientos molares de gases antes mencionada. Para las mezclas 12,5/2,5 %p y
10,0/5,0 %p, tanto para &cido acético/hidroxiacetona y acido acetico/1-butanol con la
misma concentracion total cada una (15,0 %p), la segunda combinacion (10,0/5,0)
presenta mayor produccion molar especifica de hidrégeno que la primera. Por tanto, al
aumentar la concentracion de hidroxiacetona o 1-butanol en un determinado valor, y
disminuir la de &cido acético, manteniéndose la concentracion total inicial, se genera
mas hidrogeno en el ensayo. Ademas, si la concentracion de acido acético es constante y
la variacion se produce entre las concentraciones de hidroxiacetona y 1-butanol, aquella
prueba en la que aumente la concentracion de hidroxiacetona y disminuya con el mismo

valor la de 1-butanol, suele generar mayor cantidad de hidrégeno.

Esta tendencia comentada se resume en la Tabla 4.10 para ensayos de mezclas
binarias y ternarias con la misma concentracion total de fase organica (15,0, 17,5, 20,0 y
22,5 %p) pero con cambios en la individual (10,0-15,0 %p para acido acético, 2,5-5,0
%p para hidroxiacetona y 1-butanol). Para cada concentracién total, los ensayos
aparecen ordenados de mayor a menor produccion molar especifica de hidrégeno. Puede
observarse al compararse algunos ensayos que la diferencia de hidrégeno generado es

bastante pequefia.

En cuanto a las mezclas binarias entre hidroxiacetona y 1-butanol, las

producciones molares especificas de hidrogeno son algo mayores que las de dioxido de
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carbono y metano, obteniéndose, por tanto, una relacion similar a la que se tiene si
ambos compuestos forman mezclas por separado (mayor produccién molar especifica

de H, en comparacién con CO;, y CHy).

Tabla 4.10. Resultados experimentales y de simulacion del reformado con SCW sin catalizador, para mezclas
en las que la concentracion total es de 15,0, 17,5, 20,0 y 22,5 %p, y el acido acético se encuentra siempre
acompafiado por hidroxiacetona y/o 1-butanol. Condiciones de operacion: 1,0 L/h, 800 °C y 240 bar

CONCENTRACION TOTAL DE MEZCLA: 15,0 %p

AC HY BU Composicién gas producto (%v, base seca) mol H,/mol mol H,/mol
(%p) (%p) (%p) H, CO, CH, CcO (experimental) (equilibrio)
10,0 50 30,2 40,6 29,2 0,0 0,99 2,9
12,5 2,5 28,4 42,2 29,4 0,0 0,68 2,5
10,0 2,5 2,5 20,3 40,2 39,5 0,0 0,61 31
10,0 5,0 16,2 414 42,4 0,0 0,49 33
12,5 25 15,2 42,1 42,7 0,0 0,38 2,7
CONCENTRACION TOTAL DE MEZCLA: 17,5 %p
AC HY BU Composicién gas producto (%v, base seca) mol H,/mol mol H,/mol
(%op) (%op) (%op) H; CO, CH, CcO (experimental) (equilibrio)
10,0 50 2,5 21,9 40,0 38,1 0,0 0,64 2,8
10,0 2,5 5,0 20,1 375 42,4 0,0 0,60 3,0
12,5 25 25 18,7 41,3 40,0 0,0 0,51 2,7
12,5 5,0 11,8 374 47,3 34 0,33 2,8
CONCENTRACION TOTAL DE MEZCLA: 20,0 %p
AC HY BU Composicion gas producto (%v, base seca) mol Hy/mol mol Hy/mol
(%p) (%p) (%p) H, CO, CH, CcoO (experimental) (equilibrio)
15,0 5,0 26,3 42,1 31,6 0,0 0,77 2,3
10,0 5,0 5,0 18,3 38,6 43,2 0,0 0,50 2,7
12,5 5,0 2,5 17,8 41,8 40,5 0,0 0,48 2,6
12,5 2,5 5,0 17,2 39,4 43,3 0,0 0,46 2,6
15,0 25 25 14,2 43,1 42,8 0,0 0,35 2,3
15,0 5,0 11,1 39,0 46,7 3,2 0,29 2,5
CONCENTRACION TOTAL DE MEZCLA: 22,5 %p
AC HY BU Composicion gas producto (%yv, base seca) mol H,/mol mol H,/mol
(%p) (%p) (%p) H, CO, CH, CcOo (experimental) (equilibrio)
12,5 50 50 17,0 39,5 43,6 0,0 0,45 2,4
15,0 5,0 2,5 15,0 41,3 39,8 0,0 0,42 2,2
15,0 25 5,0 14,7 40,1 45,2 0,0 0,40 2,3

Nota: AC: acido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol

Ademas, al compararse los resultados de rendimiento molar de hidrégeno en los
ensayos 5,0/2,5 y 2,5/5,0 %p hidroxiacetona/1-butanol, de nuevo la mezcla con mayor
produccion molar especifica de hidrogeno es la que presenta mayor concentracion de
hidroxiacetona y menor de 1-butanol. Esta es una diferencia respecto a los resultados de
simulacion (equilibrio) porque, a 700 y 800 °C, el 1-butanol tiene mayor produccién

molar especifica de hidrogeno que la hidroxiacetona, para una misma concentracion de
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mezcla alimentada. La razon estriba en las diferentes reacciones que pueden tener lugar
y en los compuestos intermedios que pueden formarse en el reformado de mezclas,
como la de hidroxiacetona y 1-butanol, que conducen a una desviacion significativa con
respecto al equilibrio en las condiciones ensayadas. Esto se explicara a continuacion con

mas detalle.

4.1.4.3 Mecanismo de reaccion

En esta seccion se estudiard el comportamiento de las diferentes mezclas entre
compuestos organicos, a nivel de interacciones y reacciones que puedan darse en el
proceso sin catalizador. En primer lugar, las muestras liquidas obtenidas a partir de las
pruebas experimentales se analizaron con detalle y, a partir de los resultados en la
determinacion de compuestos (alimentados al proceso y otros posibles formados como

compuestos intermedios), se propuso un mecanismo de reaccion.

En la Tabla 4.11 se recogen algunos de los resultados de los compuestos
organicos detectados en las muestras liquidas, expresados en porcentaje de
concentracion masica respecto a la total, en pruebas de reformado con SCW de mezclas
realizadas a 1,0 L/h. Una columna corresponde a la suma de porcentaje de otros posibles
compuestos contenidos en la muestra, que son desconocidos y no pudieron ser medidos.
También, en la misma tabla, aparecen valores de carbono organico total en mg/L (TOC)
y eficiencias de carbono a liquido. La incertidumbre en la cuantificacion de especies
organicas contenidas en la fase liquida procede de la calibracion de los equipos y de las
diluciones llevadas a cabo en las muestras. Finalmente, para cada muestra liquida
perteneciente a un ensayo experimental, se proporcionan los rendimientos molares
(producciones molares especificas) de hidrégeno en pruebas y simulaciones a 700 y 800

°C. Se observa, en los valores de dichos rendimientos molares, diferencias significativas
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entre ambas temperaturas de reformado ensayadas. Sin embargo, a pesar de las
producciones molares especificas tan bajas de H, a 700 °C, pueden obtenerse
rendimientos molares de CO superiores a los de equilibrio en muchas pruebas, como

puede verse en la Tabla 4.12.

Para las dos temperaturas ensayadas (700 y 800 °C), los compuestos que no se
convirtieron en su totalidad y se detectaron en las muestras liquidas con mas frecuencia
fueron el &cido acético y la glucosa. Sin embargo, otros compuestos producidos en el
proceso de reformado (compuestos intermedios) se detectaron en menor concentracion,
incluso a nivel de traza, como la acetona. El etanol y metanol se detectaron con mas
frecuencia en pruebas en las que se aliment6 hidroxiacetona y/o 1-butanol; mientras que
en los casos en los que se aliment6 glucosa con otro/s compuesto/s organico/s se detecto
con frecuencia fenol. También, en ocasiones, se detectaron hidroxi-metil-furfural (5-
HMF), furfural, 4-hidroxi-4-metil-2-pentanona, etil-acetato, 2-metil-fenol, p-cresol, 1-
hexanol, hexanaldehido y acido formico (detectado también en mezclas binarias entre

hidroxiacetona y 1-butanol).

En las pruebas experimentales en las que se ensayaron mezclas entre dos y
cuatro compuestos organicos, el carbono organico total fue mayor que en las pruebas en
las que se ensayaron los compuestos organicos por separado. Esto, en especial, ocurre
para la temperatura de reformado de 700 °C y, de igual manera, la eficiencia de carbono
a gas disminuyo al aumentar el nimero de compuestos organicos mezclados. Ademas,
al aumentar la concentraciéon de cada uno de los compuestos organicos alimentados, se
obtuvieron menores producciones molares especificas de gases y de hidrégeno que en

los casos de reformado de compuestos organicos por separado.
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Tabla 4.11. Resultados en los analisis de muestras liquidas y rendimientos de hidrdgeno (experimental y simulacion), para ensayos de reformado SCW de mezclas a 240 bary 1,0 L/h

T Composicion (%op) Composicion de productos organicos en muestras liquidas (%) TOC 7ot H,exp. Hequ.
(°C) AC HY BU GL AC HY BU GL Aca Fenol HeOH E-A | 4H-4M HMF MeOH | EtOH De (mg/L) (%) mol/mol mol/mol
800 50 5,0 13,9 8,6 31 35,8 29,3 5.2 41 71 0,13 3,15 51
700 5,0 50 5,6 23,8 54,1 43 54 43 0,7 1.8 487 0,88 1,79 45
800 50 5,0 47 20,6 64,6 11 0,8 1,2 0,1 1,5 54 0,0 176 0,23 341 6,4
700 5,0 50 131 ? 55,2 6.4 13,6 2,8 54 0,9 2,6 423 0,68 0,53 53
800 5,0 5,0 50 6,0 75 135 9,0 26,8 19 12,6 22,7 173 0,20 2,19 438
700 5,0 5,0 50 136 | 22,7 ? 51,8 21 6.4 0,6 0,2 2,6 1056 1,32 0,31 32
800 | 15,0 50 20,2 ? 20,9 73 36,6 ? 15,0 34 0,05 0,53 34
800 | 15,0 5,0 42,5 ? 4,2 46,8 6,5 40 0,04 0,29 25
800 | 10,0 5,0 61,3 ? 9,5 ? 29,2 56 0,08 0,49 33
700 10,0 5,0 98,1 1,4 ? 0,5 16975 22,12 0,08 2,2
800 | 15,0 25 25 489 | 106 | 154 3.2 219 0,0 57 0,06 0,35 2,3
800 | 15,0 25 25 8,9 34 318 4,6 0,7 6,7 43 59 6,3 24,1 33 157 0,18 0,41 2,3
700 | 15,0 25 25 52,8 01 45,1 2,0 0,0 15578 18,31 0,15 15
800 | 15,0 25 25 376 | 111 | 12,0 | 145 43 34 6,9 9,5 0,7 220 0,24 0,36 24
700 | 15,0 25 25 441 ? 46,3 0,5 91 19638 21,38 0,04 1,6
800 | 15,0 25 25 25 36,6 | 139 75 12,1 6,5 22 19 17,9 14 95 0,09 0,51 2,3
700 | 15,0 25 25 25 36,3 01 ? 60,7 0,9 2,0 19213 18,22 0,03 15

Nota 1: AC: &cido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol; GL: glucosa; Aca: acetona; HeOH: 1-hexanol; E-A: etil-acetato; 4H-4M-2P: 4-hidroxi-4-metil-2-pentanona; HMF: 5-hidroxi-metil-furfural; MeOH:
metanol; EtOH: etanol; De: Desconocido/otros

Nota 2: H, exp.: produccién molar especifica de hidrégeno en los ensayos experimentales; H, equ.: produccion molar especifica de hidrégeno en las simulaciones (considerando equilibrio)

Nota 3: ? significa que el compuesto no puede medirse y puede clasificarse como “Desconocido”

Nota 4: #°*: eficiencia de carbono alimentado a liquido (%)




Tabla 4.12. Rendimientos molares del reformado SCW sin catalizador de mezclas a 1,0 L/h, 700 °C y 240 bar

AC HY BU GL Rendimiento a gas experimental Rendimiento a gas equilibrio
(%p) | (%p) (%op) (%op) H, co, CH, co H, CO; CH, co
5,0 5,0 1,79 1,60 0,90 0,60 4,50 2,40 0,80 0,60
5,0 5,0 0,53 0,50 1,10 1,50 5,30 2,40 1,50 0,70
5,0 5,0 5,0 0,31 0,40 1,10 1,30 3,20 1,90 1,50 0,50
15,0 2,5 25 0,15 0,50 0,50 0,20 1,53 1,25 0,69 0,30
15,0 25 25 0,04 0,30 0,40 0,20 1,60 1,24 0,81 0,31
15,0 25 25 25 0,03 0,40 0,60 0,40 1,45 1,22 0,89 0,30
25 25 0,74 0,60 1,00 0,70 6,21 2,25 0,66 0,55
5,0 2,5 0,57 0,50 1,00 1,00 4,57 1,92 0,86 0,50
25 0,83 0,60 0,52 0,43 4,15 1,36 0,18 0,36
5,0 ”s 0,71 0,73 0,65 0,44 3,19 1,59 0,31 0,35
75 ' 0,62 0,70 0,60 0,32 2,57 1,43 0,41 0,33
125 0,39 0,70 0,64 0,22 1,82 1,24 0,55 0,30
10,0 0,60 0,85 0,83 0,41 1,93 1,29 0,63 0,32
150 50 041 | 078 | 078 | 033 | 145 | 118 | 069 | 029
25 0,15 0,38 0,67 0,32 5,23 1,95 0,45 0,46
5,0 2,5 0,11 0,66 0,61 0,28 3,67 1,61 0,54 0,39
75 0,09 0,46 0,74 0,26 2,84 1,43 0,60 0,36
10,0 5,0 0,08 0,50 0,91 0,34 2,15 1,27 0,93 0,34
25 0,40 0,58 1,06 0,76 412 1,76 0,69 0,45
5,0 0,19 0,54 0,01 0,54 3,08 1,52 0,72 0,39
10,0 25 25 0,16 0,52 0,60 0,26 2,05 1,28 0,78 0,33
15,0 0,15 0,52 0,60 0,24 1,52 1,17 0,81 0,29

Nota: AC: &cido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol; GL: glucosa

Todo lo anterior puede deberse a que se aumenta el nimero de reacciones que
pueden darse en el proceso, y por ser mas complejo de reformar algunos de los
compuestos alimentados o producidos de reacciones intermedias. De esta forma, si dos
compuestos A y B son mezclados e introducidos en el proceso, las reacciones que

pueden darse en el reactor podrian ser las siguientes:

A — A+ Ay Ar— A+ Ay Ao — Aot + Ay Arr — Anin+ Aop; (...)  (R4.20)

B — B+ By; By — B1r + Biz; B — Bt + By Bt — Bun + Bop; (..)  (R4.21)
De las reacciones anteriores entre A y B, pueden darse algunas nuevas entre A 'y
cualquier Bjj (intermedio), B y cualquier Aj (intermedio), o entre compuestos
intermedios Aj; y Bjj. Asi, los compuestos organicos alimentados y los que se hayan
podido producir como compuestos intermedios, pueden sufrir y provocar interacciones

entre los mismos. Estas pueden explicarse, en primer lugar, a partir de un esquema
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simplificado de mecanismo de reacciones probables en el reformado con agua

supercritica (Figura 4.11).

GLUCOSE FORMIC ACID
T

GLYCERALDEHYDE

PYRUVALDEHYDE HYDROXYACETONE

) _ GLYCOLALDEHYDE | | FORMALDEHYDE /\> ACETALDEHYDE CO+CH,
5-HMF (intermediates)

| I
2cos2h, | costy |

| = B! FURFURAL i ACETICACID €= = - = i = i m e im i i e m e

el __.---1-BUTANOL

\,\"‘_—.__,
ACETIC ACID BUTYL ESTER

e
LEVULINICACID ACETONE
(intermediates)

(intermediates) (intermediates)
2H,+2CO+CH,
2H,+2C0+CO,+CH, H,+3C0O+3CH,

Figura 4.11. Esquema simplificado del mecanismo de reaccion propuesto [57]

La mezcla de compuestos orgédnicos en solucién acuosa se descompone
térmicamente mediante reacciones intermedias ionicas y de radicales libres. Cerca del
punto critico del agua se genera una alta cantidad de productos ionicos (justo antes de
entrar al reactor) dando lugar a algunos compuestos intermedios, mientras que en
condiciones de agua supercritica (menores densidades y temperaturas de reformado mas
altas) las reacciones de radicales libres son favorecidas [80]. Las condiciones de agua
supercritica se dan un poco mas alla de la posicion donde se encuentra la primera
resistencia del horno, generandose reacciones de radicales libres donde se produce la
rotura de enlaces entre atomos de oxigeno, carbono e hidrégeno (O-H, C-H, C-0).
También, se producen compuestos de baja longitud del tipo &cidos, alcoholes y

aldehidos que son convertidos, posteriormente, en gases.

En la Figura 4.12, en cambio, se muestra el mecanismo de reaccién completo,

donde se muestran todas las posibles reacciones que pueden darse en el proceso de
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reformado con agua supercritica. Cada una de las reacciones comentadas a continuacion
pertenecen, por tanto, a dicha figura. Se observa que en las pruebas experimentales en
las que la glucosa aparece en la mezcla alimentada al proceso, puede producirse
fructosa mediante un reaccion de isomerizacion (1) y, posteriormente, deshidratarse a
levoglucosan (2). Este, a su vez, puede convertirse en 5-HMF mediante la reaccion 3,
aungue también esta descomposicion puede producirse directamente de glucosa o
fructosa mediante la reaccion 3 [81]. Ademas, 5-HMF puede degradarse en furfural [82]
y formaldehido (reaccidon 4), descomponiéndose este ultimo en H, y CO al no ser
estable en condiciones de agua supercritica. En el caso de los compuestos de tipo
furfural, probablemente, en la zona cercana a la entrada del reactor, tienden a producir
fenol (reaccion 5). La formacion de este compuesto genera un peor comportamiento en
el proceso SCWR, debido a que el fenol presenta baja reactividad para transformarse en

otros compuestos de menor longitud de cadena y, posteriormente, en gases.

Asi, en las muestras liquidas en las que se han detectado cantidades mas
apreciables de fenol son las que presentan mayores eficiencias de carbono a liquido, y la
conversion de los compuestos intermedios en gases es menor. Por otra parte, los
compuestos furfural y fenol pueden generar compuestos del tipo aromatico (reaccion 6)
y, a partir de estos, producir compuestos de carbono residual con alto peso molecular,
como son los tar y char [83,84] mediante la reaccion 7 (polimerizacién). También,
directamente a partir del furfural, se pueden obtener este tipo de residuos carbonosos
mediante polimerizacién, contemplandose todas estas posibilidades en las muestras
liquidas correspondientes en pruebas experimentales a 700 °C y alta concentracion de
fase organica, para mezclas ternarias (glucosa y dos compuestos organicos mas) y

cuaternaria (todos los compuestos organicos).
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Figura 4.12. Mecanismo de reaccion [57]



Otra posible ruta de descomposicion del furfural es la formacién de acido
acético y &cido acrilico mediante la reaccion 8 [85]. Este ultimo podria dar lugar a
acetaldehido (reaccion 9), que puede formar éacido acético, el cual produce acetona
(reaccion 10) o se descompone en cantidades equimolares a CO, y CH, a alta
temperatura. Ademas, el acido acético puede deshidratarse y, en ese caso, convertirse en
etanol (reaccion 11) al afiadirse cuatro atomos de hidrogeno provenientes de las

reacciones de radicales libres.

A partir del compuesto 5-HMF puede generarse, mediante la reaccion 12, &cido
férmico y acido levunilico. El primero se descompone en H, y CO,, mientras que el
segundo en glioxal y acetona mediante la reaccion 13. La cantidad de acetona podria
incrementarse si, ademas, el acido acético es uno de los compuestos alimentados en el
proceso junto con la glucosa, o procede de la reaccion 8 antes mencionada. El glioxal,

en cambio, es un aldehido de corta longitud de cadena que se descompone en CO y Ha.

Compuestos como el gliceraldehido y la dihidroxiacetona pueden producirse a
partir de la reaccion 14 con la rotura de enlaces de carbono en la fructosa (proveniente
de la glucosa). También, la glucosa puede generar glicolaldehido y eritrosa (reaccion
15), pudiéndose transformar esta Gltima en glicolaldehido (reaccion 16) o en aldehidos
de corta longitud de cadena, como formaldehido y piruvaldehido, mediante la reaccion
17 [86]. El glicolaldehido a alta temperatura se descompone en H, y CO, pero también
puede formar eritrosa mediante la reaccién 18. En cuanto al gliceraldehido, puede
descomponerse a partir de la reaccién 19 en glicolaldehido y formaldehido vy, este
ultimo, en acido férmico y metanol mediante la reaccion 20. Otra alternativa es la rotura

de la molécula de gliceraldehido para dar lugar a acido formico y acetaldehido (reaccion
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21), generando H,, CO, CO;, y CH,4 [39]. EI metanol puede convertirse en H, y CO,,

mientras que el acetaldehido puede producir &cido acético y etanol (reaccion 22).

Una tercera propuesta de transformacion del gliceraldehido en otro compuesto es
la produccién de piruvaldehido mediante la reaccion 23, el cual puede dar lugar a la
formacion de acido lactico (reaccion 24) o hidroxiacetona (25, siendo esta reaccién
menos probable que se dé en comparacion con la anterior). La hidroxiacetona, a su vez,
puede dar lugar a la formacién de acetaldehido y formaldehido (26). El acido lactico, en
cambio, puede deshidratarse a &cido acrilico (27) y éste puede generar acido propiénico
con dos atomos de hidrogeno procedentes de las reacciones de radicales libres (28). Este

compuesto puede descomponerse en metano y dioxido de carbono.

La formacion de compuestos del tipo dienos (29) a partir del gliceraldehido es la
cuarta opcion de conversion de este compuesto en otros. Estos compuestos del tipo
dienos pueden reaccionar con el etileno proveniente de la descomposicién de los otros
tres compuestos organicos, dando lugar a ciclohexenos (30). Estos, a su vez, con
pérdida previa de atomos de hidrogeno, generan compuestos aromaticos mediante la

reaccion 31 [87].

El compuesto 4-hidroxi-4-metil-2-pentanona también se identific6 y puede
producirse a partir de la deshidratacion de la fructosa con cuatro &tomos de hidrégeno
provenientes de las reacciones de radicales libres (32), generandose a su vez acetona
(33). Sin embargo, si a la molécula de fructosa deshidratada se le afiaden cinco atomos
de hidrogeno se produciria 1-hexanal (reaccion 34), que a su vez puede hidrogenarse a
1-hexanol (35) o descomponerse en acetaldehido maés etileno (36). Tanto el 1-hexanal

como el 1-hexanol se detectaron en algunas muestras.
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Para los otros tres compuestos organicos que pueden alimentarse en las
fracciones acuosas ensayadas en esta investigacion, el &cido acético puede
descomponerse a alta temperatura en cantidades equimolares de CH, y CO, y/o producir
acetona mediante la reaccion 10, ambas opciones comentadas anteriormente. En el caso
de producir acetona, esta puede descomponerse en etileno, mondxido de carbono e
hidrégeno (37). El etileno, ademas, puede craquearse en hidrégeno y carbono,
forméndose a partir de este Gltimo metano por hidrogenacion del carbono (38) o

incrementar la cantidad de hidrégeno por la gasificacion del carbono (39).

En el caso de alimentar en una mezcla 1-butanol, puede producirse aldehido
butirico (40), descomponiéndose en metano, mondxido de carbono y etileno (41).
Finalmente, en el caso de alimentar hidroxiacetona en el proceso, ésta se descompone
en acetaldehido y formaldehido tal y como se menciond antes para la reaccion 26.
Ademas, puede producirse &cido acético a partir del acetaldehido mediante la reaccion
22. A partir de la reaccién 42 de esterificacion de Fischer entre etanol y acido acético
puede generarse etil-acetato, detectado en algunas muestras. EI compuesto acido acético
1-butil éster también se obtiene mediante la reaccion 43 de esterificacion de Fischer

entre acido acético y 1-butanol.

Con respecto a las interacciones, al incrementarse la temperatura del fluido en el
proceso, &cidos, aldehidos e incluso compuestos del tipo furfural y fenol pueden
reaccionar mas rapidamente en la produccion de gases bajo las condiciones de agua
supercritica. En la entrada al reactor, las altas concentraciones de iones H* y OH
aceleran la deshidratacidn de la glucosa cuando ésta se alimenta al proceso, para formar
compuestos ciclicos como el furfural y fenol. Si ademas la mezcla presenta una alta

concentracion de acido acético (pruebas en las que la concentracion de acido acético es
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de 15,0 %p y de glucosa 2,5 6 5,0 %p) puede incrementarse este efecto al formarse
mayor concentracion de acidos de longitud de cadena mas pequefia (por ejemplo, acido
férmico o propiodnico) y, en consecuencia, de iones. Por otra parte, el &cido acético y el
fenol son compuestos dificiles de reformar incluso a temperaturas superiores a los 650
°C [76], presentando un peor rendimiento el reformado con agua supercritica si ambos
compuestos se encuentran en el proceso porque se hayan producido a partir de otros (el
acido acético en este estudio, ademas, es un compuesto alimentado al proceso en

muchos ensayos).

El gliceraldehido producido a partir de la glucosa puede deshidratarse para
formar piruvaldehido y éste, a su vez, puede dar &cido acético. También, el é&cido
acético puede generarse, junto con acido acrilico, mediante la descomposicion del
furfural, proveniente de una ruta de descomposicion de la glucosa. Por tanto, la
concentracion de acido acético en las muestras liquidas puede aumentar mas en ensayos
experimentales en los que también &cido acético se genere a partir de la descomposicion
de la glucosa y/o hidroxiacetona como se ha visto en el apartado anterior, siendo aun
mayor para aquellas pruebas en las que también el acido acético es alimentado al
proceso Yy no se ha transformado en su totalidad (ensayo con una mezcla ternaria acido
acetico/hidroxiacetona/glucosa y ensayo con todos los compuestos juntos). Algunas
muestras liquidas en las que se ha detectado &cido acético sin haberse alimentado al
proceso son en las mezclas hidroxiacetona/glucosa, 1-butanol/glucosa,

hidroxiacetona/1-butanol/glucosa.

El etanol puede producirse a partir de la descomposicién de &acido acético
(reaccion 11), hidroxiacetona (previa formacion de acetaldehido) y glucosa, y se ha

detectado en muchas muestras. Ademas, a partir del etanol y el &cido acético
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(alimentado y/o producido por la descomposicion de glucosa y/o hidroxiacetona), puede

generarse etil-acetato. Este compuesto se detectd en algunas muestras.

El etileno puede reaccionar con algunos compuestos del tipo dienos, producidos
como compuestos intermedios a partir de glucosa, generandose de esta forma
ciclohexenos (30) y, a su vez, compuestos aromaticos (31). También el etileno puede
provenir de la descomposicion del butanal a partir del 1-butanol, por lo que en mezclas
de &cido acético/glucosa, 1-butanol/glucosa y, en especial, cuando &cido acético y 1-
butanol se encuentran en la misma mezcla junto con la glucosa (mezclas ternaria y
cuaternaria), el efecto del etileno (compuesto intermedio) en el comportamiento del
reformado con agua supercritica se incrementa. Ademas, en varias de las pruebas
experimentales en las que se alimentaron &cido acético y/o glucosa, se detectaron en las
muestras liquidas cantidades de acetona que no llegaron a descomponerse en etileno,

monoxido de carbono e hidrégeno mediante la reaccion 37.

Los mecanismos de reaccion descritos anteriormente permiten explicar los
resultados experimentales y la aparicion de compuestos organicos intermedios
detectados en las muestras liquidas, que podrian interactuar con otros compuestos
intermedios o alimentados al proceso y provocar un peor comportamiento en el SCWR.
Como complemento al mecanismo de reaccion propuesto, se realizd un analisis Delplot
con los resultados obtenidos de los diferentes ensayos, aunque no pudo realizarse para
toda la secuencia de reacciones posibles, por lo que no se muestra ninguna figura en el

documento.

Un primer analisis Delplot [88] permite la discriminacion entre productos de
reacciones primarias y no primarias (reacciones secundarias con una menor

probabilidad de que se den). En este tipo de grafica, se representa en el eje Y la
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selectividad normalizada, definida como el rendimiento molar de un producto dividido
por la conversion de cada reactivo en la mezcla, mientras que en el eje X se representa
precisamente la conversion de cada reactivo en la mezcla. En este estudio, los valores de
conversion fueron casi completos en la mayoria de los ensayos, y la selectividad (eje de
ordenadas) estuvo cercana a cero para cualquier producto considerado como intermedio.
De esta forma, casi todos los valores del eje de ordenadas son muy bajos y estan

agrupados alrededor de la unidad (conversion completa).

A pesar de esta limitacion en los analisis Delplot en este estudio, para
compuestos como hexanol, etanol y metanol, los valores de selectividad son muy bajos
(selectividades del orden de 0,06), indicando que los productos intermedios
cuantificados son secundarios, terciarios, etc. Por tanto, aunque el anélisis Delplot sobre
el mecanismo de reaccion propuesto no es concluyente, la informacién obtenida con

este andlisis concuerda con el conjunto de reacciones propuestas en el mecanismo.

4.1.4.4 Aproximacion a la temperatura de equilibrio (DT)

Se ha visto en los apartados anteriores que existe diferencia significativa entre
los resultados experimentales y de simulacion. Por este motivo, se definié una
aproximacion a la temperatura de equilibrio (DT), cuantificaAndose la desviacion
respecto del equilibrio en los calculos de composiciones y caudales de gases con Aspen
Plus. Con ello, la temperatura usada en la simulacion asumiendo equilibrio a la cual se
consigue una buena concordancia entre los resultados experimentales y los de
simulacion, es la diferencia entre la temperatura de equilibrio (800 y 700 °C en este
estudio) y la aproximacion a la temperatura de equilibrio. Estas simulaciones se
realizaron con el método termodindmico PSRK (predictive Soave Redlich Kwong) vy, a

continuacion, se muestran diferentes casos comparandose resultados experimentales y
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de simulacion, considerando equilibrio (DT = 0) y una aproximacion a la temperatura
de equilibrio (DT # 0). En la Tabla 4.13, se muestran los resultados de ensayos en los

que los compuestos organicos se alimentan por separado.

Tabla 4.13. Resultados experimentales y de simulacion del proceso SCWR sin catalizador, considerando (DT #
0) o no (DT = 0) aproximacion a la temperatura de equilibrio para mezclas de un solo compuesto organico

#1 #2 #3 #4 #5 #06 #7 #8

Compuesto organico AC | AC HY | HY | BU BU GL GL
Concentracion (%p) 50 | 15,0 5,0 7,5 5,0 5,0 7,5 7,5
Temperatura (°C) 800 | 800 | 700 | 800 | 800 | 800 | 800 | 800
Caudal volumétrico (L/h) 0,5 0,5 0,5 1,0 0,5 1,0 0,5 1,0
Composiciones de los gases en las pruebas experimentales

H, (%v) (base seca) 480 [ 2211501 481 573 51,1 [ 588 [ 508
CO; (%vV) (base seca) 37,8 | 448 | 33,7 | 336 | 243 | 250 | 34,7 | 37,6
CH, (%vV) (base seca) 142 331 | 162 | 183 | 185 | 289 | 65| 115
CO (%v) (base seca) 00| 00| 00| 00| 00| 00| 00| 0,0

Rendimiento de H, (mol/mol orgénico) | 1,83 | 0,58 | 2,82 | 2,60 | 499 | 3,72 | 7,01 | 591

Composiciones de los gases en las simulaciones (DT = 0)

H, (%v) (base seca) 64,1 | 56,1 | 636 | 646 | 70,2 | 70,2 | 62,6 | 62,6
CO, (%v) (base seca) 288 | 274 | 268 | 240 | 188 | 188 | 279 | 279
CH, (%v) (base seca) 02| 51| 39| 22| 28| 28| 09| 09
CO (%v) (base seca) 6,9 | 114 5,7 9,2 8,2 8,2 8,6 8,6

Rendimiento de H, (mol/mol organico) | 3,51 | 249 | 511 | 541 | 9,33 | 9,33 | 9,94 | 9,94

Composiciones de los gases en las simulaciones (DT # 0)

H, (%v) (base seca) 51,8 | 30,0 | 499 | 49,6 | 55,6 | 48,0 | 56,7 | 51,2
CO, (%vV) (base seca) 356 | 40,7 | 31,7 | 308 | 22,8 | 23,7 | 32,1 | 34,6
CH, (%v) (base seca) 10,7 | 269 | 16,2 | 16,2 | 18,7 | 26,5 6,2 | 10,7
CO (%v) (base seca) 19 24 2,2 3.4 2,9 1,8 5,0 3,5

Rendimiento de H, (mol/mol orgénico) | 2,12 | 0,83 | 2,96 | 2,92 | 497 | 3,67 | 7,76 | 6,22
Aproximacion a la temperatura de | 225 | 225 | 125 | 175 | 175 | 225 | 125 | 175
equilibrio DT (°C)

Nota: AC, acido acético; HY, hidroxiacetona; BU, 1-butanol; GL, glucosa

Como puede observarse, no existe un unico valor de aproximacién a la
temperatura de equilibrio para cada ensayo, sino que éste depende del tipo de
compuesto alimentado al proceso y de las condiciones en las que se realiza el proceso

de reformado. Esto era algo esperado, teniendo en cuenta que cada compuesto organico
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presenta un comportamiento diferente en el proceso SCWR segln las condiciones de
operacion, como se ha podido ver en apartados anteriores. En las Figuras 4.13 y 4.14 se
muestran los resultados experimentales y los de simulacion, considerando una
aproximacion a la temperatura de equilibrio (125, 175 y 225 °C). Se observa que los
resultados de las simulaciones son similares a los experimentales, cuando se usa una

determinada temperatura de aproximacion al equilibrio.
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Figura 4.13. Efecto en la produccién molar especifica de gases de SCWR sin catalizador, a partir de las
concentraciones de acido acético (a) e hidroxiacetona (b) para diferentes aproximaciones a la temperatura de
equilibrio [H,: azul, CO,: rojo, CH,4: verde, CO: naranja]
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Figura 4.14. Efecto en la produccién molar especifica de gases de SCWR sin catalizador, a partir de las
concentraciones de 1-butanol (a) y glucosa (b) para diferentes aproximaciones a la temperatura de equilibrio
[Hz: azul, CO;: rojo, CH,4: verde, CO: naranja]

Para el acido acético, se requiere un valor de DT igual a 225 °C, para conseguir
una buena concordancia entre los resultados de simulacion y experimentales, incluso
para altos tiempos de residencia (Tabla 4.13). En el caso de la hidroxiacetona, la
aproximacion a la temperatura de equilibrio DT es menor, con valores entre 125y 175

°C. El uso de uno u otro DT depende de las temperaturas de reformado y del tiempo de
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residencia en las pruebas experimentales. Para 1-butanol y glucosa a 800 °C, el efecto
del tiempo de residencia se ve reflejado para las concentraciones de 5,0y 7,5 %p. A 1,0
L/h se tienen valores de aproximacion a la temperatura de equilibrio de 225 y 175 °C
para 1-butanol y glucosa, respectivamente; mientras que a 0,5 L/h los valores son 175y

125 °C (Tabla 4.13).

En la Tabla 4.14, se muestran los resultados de ensayos en los que los
compuestos organicos se encuentran formando mezclas binarias, ternarias y cuaternaria.
Al igual que para las mezclas de un solo compuesto organico, no existe un unico valor
de aproximacion a la temperatura de equilibrio para cada ensayo, dependiendo de los
componentes que forman la mezcla y de las condiciones de operacion. Los cinco casos
mostrados en la Tabla 4.14 corresponden a ensayos con caudal de 1,0 L/h y
temperatura de reformado de 800 °C, siendo los casos con un valor més alto de
aproximacion a la temperatura de equilibrio (DT) los que presentan concentraciones
totales més altas de 15,0 %p (250-275 °C). Asi, al aumentar la concentracion total de
fase organica en la mezcla (afiadiendo un nuevo compuesto organico a la mezcla y/o
aumentando la concentracidn de &cido acético en la misma), se incrementa el valor de

aproximacion a la temperatura de equilibrio DT.

Al compararse los valores de aproximacion a la temperatura de equilibrio entre
mezclas de un solo compuesto organico y de varios (Tablas 4.13 y 4.14), se puede ver
claramente como los valores DT son mas altos para mezclas de mas de un compuesto
organico. Por tanto, se demuestra también con esta herramienta el peor funcionamiento
del proceso SCWR cuando se alimentan mezclas entre dos 0 mas compuestos organicos
en comparacion con mezclas de un solo componente, debido a las interacciones que

pueden generarse en el proceso.
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Tabla 4.14. Resultados experimentales y de simulacion del proceso SCWR sin catalizador, considerando (DT # 0) o no (DT = 0) aproximacion a la temperatura de equilibrio para
mezclas de dos 0 mas compuestos organicos

#1 #2 #3 #4 #5
Compuesto orgénico AC HY HY BU GL AC HY GL AC HY BU AC HY BU GL
Concentracion (%p) 12,5 25 25 25 25 15,0 25 25 12,5 25 25 15,0 2,5 25 25
Temperatura (°C) 800
Caudal volumétrico (L/h) 1,0
Composiciones de los gases en las pruebas experimentales
H, (%v) (base seca) 28,4 51,0 17,4 18,7 19,1
CO; (%v) (base seca) 42,2 30,6 46,0 41,3 42,6
CH,4 (%v) (base seca) 29,4 18,5 36,6 40,0 38,3
CO (%v) (base seca) 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Rendimiento de H, (mol/mol organicos) 0,68 3,32 0,41 0,51 0,51
Composiciones de los gases en las simulaciones (DT = 0)
H, (%v) (base seca) 56,1 65,8 51,1 53,7 48,6
CO; (%v) (base seca) 26,7 22,1 27,4 24,8 25,9
CHs (%v) (base seca) 58 2,3 9,2 9,8 13,1
CO (%v) (base seca) 11,4 9,2 12,3 11,7 12,4
Rendimiento de H, (mol/mol organicos) 2,47 7,32 2,31 2,69 2,25
Composiciones de los gases en las simulaciones (DT # 0)
H, (%v) (base seca) 29,2 49,7 17,9 22,6 18,7
CO; (%v) (base seca) 40,0 28,4 43,5 38,1 39,8
CH, (%v) (base seca) 28,3 18,5 373 37,6 39,7
CO (%v) (base seca) 2,4 33 1,3 1,7 1,8
Rendimiento de H, (mol/mol organicos) 0,81 3,79 0,48 0,56 0,55
Aproximacion a la temperatura de equilibrio DT (°C) 225 175 275 275 250

Nota: AC, 4cido acético; HY, hidroxiacetona; BU, 1-butanol; GL, glucosa



En las Figuras 4.15 y 4.16 se representan los resultados experimentales con los

de simulacion para DT # 0, pudiéndose observar un buen comportamiento para un valor

DT adecuado. De esta forma, con esta herramienta se podrian predecir valores reales de

rendimientos molares de gases para composiciones de mezclas conocidas.
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Figura 4.15. Efecto en la produccion molar especifica de gases de SCWR sin catalizador a partir de las
concentraciones de &cido acético para mezclas ternarias compuestas por (a) 2,5/2,5 %p hidroxiacetona/l-
butanol y (b) 2,5/2,5 %p hidroxiacetona/glucosa, con diferentes aproximaciones a la temperatura de equilibrio
[Hy: azul, CO,: rojo, CH,4: verde, CO: naranja]
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Cabe destacar que los valores de temperatura de aproximacion al equilibrio son
muy altos, aunque unos valores parecidos de DT (210 °C) para alguno de los casos
mostrados en las Tablas 4.13 y 4.14 se pueden encontrar en estudios de gasificacion
[89, 90]. Para estos valores altos, se debe de tener en cuenta que en las pruebas

experimentales realizadas no se utilizo catalizador.
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Figura 4.16. Efecto en la produccion molar especifica de gases de SCWR sin catalizador a partir de las
concentraciones de (a) acido acético en la mezcla cuaternaria (2,5 %p resto compuestos organicos) y (b)
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diferentes aproximaciones a la temperatura de equilibrio [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]
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4.1.4.5 Analisis de muestras solidas

El carbono amorfo (char) es el componente principal detectado en las muestras
solidas en ensayos sin catalizador, pudiéndose formar a partir de reacciones de
polimeracion y de craqueo del etileno, generado a partir de la descomposicion
progresiva de otros compuestos (reacciones 37 y/o 41 en la Figura 4.12). Dependiendo
de las condiciones de operacion y de los compuestos alimentados en los ensayos, la
cantidad de carbono solido y su morfologia es diferente. Asi, esta cantidad es mayor en
ensayos a 700 °C que a 800 °C, ya que la gasificacion del carbono solido a H, y CO se
ve favorecida por altas temperaturas. De esta manera, las muestras analizadas
corresponden a pruebas en las que se ha producido una mayor cantidad de residuo de

carbono.

Las micrografias SEM del residuo de carbono solido para ensayos de un solo
compuesto organico en la mezcla se muestran en la Figura 4.17. La micrografia SEM
para la hidroxiacetona no se pudo realizar, debido a que el reformado de este compuesto
no formo suficiente residuo de carbono sélido como para poder caracterizarse (menos
de 0,3 g). En las Figura 4.17a y b correspondientes a la muestra sélida del reformado
de acido acético, se observa una gran cantidad de nanotubos formando estructuras
helicoidales. Suelen ser frecuentes encontrarlas en residuos de carbono sélido en los que
se ha reformado &acido acético, con altas concentraciones en la alimentacién (superiores

al 10,0 %p) y temperaturas de 700-800 °C [14, 91].

Las magnificaciones (distancias de enfoque) son de 1000 en la Figura 4.17a y
de 2000 para la Figura 4.17b, pudiéndose observar con mas detalle la estructura
helicoidal en esta Gltima. Las Figura 4.17a, ¢ y d se encuentran con la misma distancia

de enfoque (1000), para que sea posible comparar de manera visual la cantidad y
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tamafos de los posibles nanotubos detectados en las muestras para los ensayos de

reformado de acido acético, glucosa y 1-butanol.

Figura 4.17. Microestructura del residuo sélido carbonoso en las muestras de acido acético (con una
magnificacion de 1000 (a) y de 2000 (b)), glucosa (con una magnificacion de 1000 (c)) y de 1-butanol (mismo
aumento que en la glucosa (d)). Micrografias obtenidas con el microscopio SEM

En la muestra sélida de reformado con glucosa (Figura 4.17c), se observa
mucha homogeneidad y pequefios granulos, y no se aprecian nanotubos. Esos granulos
de carbono, diferentes a los nanotubos, podrian provenir de la descomposicion de la
glucosa en compuestos furfurales, fendlicos y aromaticos, pudiendo esos tipos de
compuestos polimerizar y formar char (reaccion 7 del apartado Mecanismo de
reaccion). La hidrogenacién de fenol para formar benceno y ciclohexenos, el compuesto
5-HMF y otros productos liquidos del tipo aromatico polimerizan para formar particulas
de char insolubles en agua. Ademas, la presencia de acidos carboxilicos (por ejemplo el

acido acético), favorecen que se produzcan dichas reacciones de polimerizacion [92].
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En la muestra solida del reformado de 1-butanol (Figura 4.17d) si se aprecian
nanotubos, pero no presentan estructuras helicoidales ni tan largas como en el caso de
reformado con &cido acético. Ademas, la cantidad es significativamente menor, como ya

se encontré en el reformado con vapor [91, 93]. En la Figura 4.18 se muestran

micrografias para acido acético y 1-butanol con una magnificacion de 2500.

Figura 4.18. Microestructura del residuo sélido carbonoso con una magnificacion de 2500, en las muestras de
acido acético (a) y 1-butanol (b). Micrografias obtenidas con el microscopio SEM

Con un analisis TEM se observd mas claramente la estructura helicoidal de los
nanotubos en el reformado con acido acético. Estos andlisis se realizaron en la escala

del nanémetro (Figura 4.19).

Figura 4.19. Microestructura de los nanotubos de carbono para la muestra sdlida del reformado de &cido
acético, con el microscopio TEM
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En la Figura 4.20, se presentan micrografias de cuatro muestras de residuo
carbonoso para mezclas de dos 0 mas componentes en el reformado. Las estructuras de
nanotubos de carbono se observan claramente en las cuatro micrografias, al alimentarse
al proceso acido acetico y ser este compuesto el que genera mayores cantidades de esta
forma de carbono. Las micrografias de las muestras solidas representadas corresponden
a mezclas binarias entre &cido acético y 1-butanol (a), ternarias para acido acético/1-
butanol/hidroxiacetona (b) y acido acetico/1-butanol/glucosa (c), y cuaternaria (d). En
las micrografias (a) y (b), solo se observan nanotubos de carbono, presentando una
estructura filamentosa mas homogénea el caso (a) que el (b). Para los casos de mezclas
con glucosa (c) y (d), se observan nanotubos pero también granulos y otras formas de

carbono que son diferentes a los nanotubos.

Figura 4.20. Microestructura del residuo sélido de carbono en el reformado SCW de mezclas de: (a) acido
acético/1-butanol, (b) acido acético/1-butanol/hidroxiacetona, (c) acido acético/1-butanol/glucosa, (d) todos los
compuestos (cuaternaria). Micrografias obtenidas con el microscopio SEM
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En la Figura 4.21 se presenta el andlisis XRD para las muestras sélidas
correspondientes al reformado de &cido acético y 1-butanol por separado. Las fases
cristalina y amorfa para la primera muestra (reformado de &cido acético) se
cuantificaron en 60,6 y 39,4 % respectivamente, pudiéndose apreciar claramente en el
difractograma que los compuestos mayoritarios en la muestra son el carbono y grafito.
Para la segunda muestra sélida (reformado de 1-butanol), las fases cristalina y amorfa se
cuantificaron en 63,3 y 36,7 % respectivamente con el analisis XRD. La fase amorfa es
algo menor para el caso de 1-butanol que &cido acético, siendo de nuevo los compuestos

mayoritarios en la muestra el carbono y grafito.
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Figura 4.21. Difractograma de la muestra correspondiente al reformado de (a) acido acético y (b) 1-butanol

En los analisis XRD para la mezcla ternaria acido acético/1-butanol/glucosa y la

mezcla cuaternaria (Figura 4.22), la fase cristalina es mayor que la amorfa (65,6/34,4)
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para la primera muestra. Sin embargo, la relacion grafito a carbono en la fase cristalina
fue solo de 0,08. En la muestra cuaternaria, en cambio, se tuvo una fase cristalina de
56,9 % y amorfa de 43,1 %, con una relacion de grafito a carbono en la fase cristalina
de 1,10. La hidroxiacetona es el componente que no aparece en la mezcla ternaria y si
en la cuaternaria, por lo que, al reformarse este compuesto, se produce menos cantidad
de carbono sélido, aunque la proporcién en forma de grafito es mayor. Por el contrario,
1-butanol y glucosa tienden a generar mayores cantidades de carbono sélido pero menos
en forma de grafito (la glucosa, incluso, puede no generar nanotubos, como se comento

antes).
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Figura 4.22. Difractograma de la muestra correspondiente al reformado de (a) acido acético/1-butanol/glucosa
y (b) &cido acético/1-butanol/hidroxiacetona/glucosa
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4.2 Pruebas con catalizador

4.2.1 Estudios previos

En los estudios previos de reformado de glicerina con agua supercritica se
realizaron ensayos con catalizadores, caracterizdndose los mismos. Algunos de los
procesos cataliticos relativos a la conversion de glicerina, tratados en publicaciones
previas, son el reformado de vapor [94, 95], reformado autotérmico [22, 96, 97] y
reformado en fase acuosa [21, 98, 99]. Asimismo, hay estudios sobre gasificacion de
biomasa a partir del reformado con agua supercritica, tanto sin catalizador [80, 100-103]
como con catalizador [104-108].

Zhang et al. [108] estudiaron la gasificacion en agua supercritica de glucosa y de
un residuo organico constituido por glucosa, acido acético y guaiacol. El reactor usado
fue de tipo tubular, con catalizador compuesto de rutenio y niquel en alumina, siendo el
rango de temperaturas de entre 600 y 750 °C y velocidades espaciales de 6-24 h™. Asi,
la mayor produccion molar especifica de hidrégeno obtenida para la gasificacion de
glucosa fue de 53,9 mol/kg de hidrégeno, para 24 MPa y 750 °C. Ademas, la eficiencia
de carbono a gas en la gasificacion fue de 99,6 %. Un valor muy parecido de eficiencia
de hidrdégeno (54,3) se tuvo en la gasificacion del residuo constituido por glucosa, acido

acetico y guaiacol, para la misma temperatura y presion.

Viegler et al. [109] ensayaron catalizadores compuestos por iridio, platino y
niquel con diferentes proporciones de cada metal, en un estudio sobre reformado
catalitico de etilenglicol en agua supercritica. Las condiciones de operacion fueron de
450 °C, 250 bar y concentraciones de 5-15 %p. Para dichas condiciones de temperatura

y presion, con un 5 %p de etilenglicol, velocidad espacial de 5,9 h™ y catalizador de Pt-
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Ni/Al,O3 con 1,5 % en peso de platino, el rendimiento de produccion de hidrdgeno fue

de 4,24 mol/mol de organico alimentado y la eficiencia de carbono a gas de 100 %.

El reformado catalitico (niquel) de glicerina en agua supercritica también fue
estudiado por Pairojpiriyakul et al. [110]. Los experimentos se llevaron a cabo en un
reactor tubular de Inconel 625, a una presion de 25 MPa y un rango de temperaturas de
450-575 °C. Debido a la pérdida de actividad del catalizador, al depositarse sobre la
superficie residuos carbonosos generados del proceso de reformado, se ensayaron
diferentes soportes (La,O3, Al,O3 y ZrO,). El soporte de La,O; no presentd esos
problemas en el rango de temperaturas mencionado, siendo el catalizador de Ni/ La;O3
el que presentd mayores producciones molares especificas de hidrégeno (4,26 mol/mol)
y conversion casi completa. Estos resultados se obtuvieron para una velocidad espacial

de 6,45 h™ y concentracion de glicerina de 5 %p.

En otros estudios, el &cido acético, la hidroxiacetona, y el 1-butanol (compuestos
modelo de la fraccion acuosa del bio-oil) se han tratado en el proceso de reformado
catalitico con vapor [91, 93, 111, 112]. Sin embargo, las eficiencias de carbono a gas
para temperaturas de entre 500 y 650 °C han sido bajas. Para el reformado de
hidroxiacetona en un reactor de lecho fijo a 550 °C, concentracién y caudal en la
alimentacion de 19,7 %p y 0,17 mL/min, respectivamente, y 30 mg de catalizador de

niquel, la eficiencia de carbono a gas fue de 11,84 % [93].

En general, casi todos estos estudios concluyen que el uso de catalizadores
mejora significativamente la conversion de carbono a gas, e incluso que el proceso solo
puede funcionar en presencia de un catalizador. Sin embargo, algunos de los
inconvenientes recogidos en esos estudios son la formacion de subproductos (por

ejemplo, el monoxido de carbono) y la desactivacion del catalizador. Esta desactivacion
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se produce por la deposicion de coke, provocando una disminucién de la actividad
catalitica de manera gradual. La formacién de coke puede reducirse utilizando bajas
concentraciones en la alimentacion al proceso [75]. Sin embargo, en nuestro estudio se
consider6 que no era de interés el uso de concentraciones de compuestos organicos
demasiado bajas en la alimentacion, ya que se requieren altas concentraciones
(alrededor del 20 %p) de glicerina para que el proceso de reformado con agua
supercritica sea energéticamente autosuficiente. Este proceso, ademas, debe
implementarse de manera energéticamente integrada, debido a los altos consumos
energeéticos por altas temperaturas. No obstante, el uso de un catalizador permite reducir
la temperatura de operacion al disminuir la energia de activacion de las reacciones de
reformado, aunque no debe reducirse demasiado para evitar que la eficiencia de carbono
a gas disminuya en exceso y la posible desactivacion del catalizador se produzca. Por
tanto, en los estudios en los que se usa catalizador, la temperatura de operacion puede
ser menor que en el caso de no usarse y, desde un punto de vista energeético, esto resulta
muy interesante.

Previamente a las pruebas realizadas con los compuestos modelo de la fraccién
acuosa del bio-oil, se hicieron ensayos de reformado de glicerina con agua supercritica
usandose dos tipos de catalizadores, teniendo en cuenta para estos ensayos las ventajas e
inconvenientes mencionadas anteriormente en los ensayos cataliticos. Con estos
ensayos se publicaron tres articulos [40-42]. Los catalizadores que se podrian usar en el
reformado de compuestos organicos en condiciones de agua supercritica son variados:
niquel, cobalto, niquel-cobre y metales nobles (paladio, platino, rodio). El catalizador de
niquel es uno de los mas usados, por presentar un precio mas econdémico que los
anteriores y proporcionar buenos resultados en la produccion molar especifica de

hidrogeno [113].

144



De esta forma, el primer catalizador que se usé en los citados estudios previos
fue el de niquel en base alumina (Ni/Al,03-SiO,). Las pruebas se realizaron a 240 bar,
con una carga de catalizador de 20 gramos, un caudal de 1,0 L/h y concentraciones de
alimentacion de glicerina entre 5,0 y 30,0 %p. Se alcanzaron conversiones de glicerina
practicamente completas (mayor a 99,0 %) y altas eficiencias de carbono-gas
(superiores a 80,0 %) para temperaturas entre 550 y 800 °C. En la Tabla 4.15 se
muestran algunos resultados obtenidos con este catalizador a 1,0 L/h y diferentes
temperaturas y concentraciones de glicerina, observandose que la produccion molar
especifica de hidrogeno y conversion de glicerina aumentan conforme la temperatura

aumenta y la concentracion disminuye.

Tabla 4.15. Algunos resultados obtenidos en el reformado de glicerina con agua supercritica para el
catalizador de niquel (temperaturas de 550-800 °C y concentraciones de 20,0 y 30,0 %p)

Temperatura | Concentracion | Composicion de los gases Rendimiento H, Conversiéon | Eficiencia
(°C) glicerina (%p) en base seca (%v) (mol/mol de glicerina | carbono-
H, | CO, | CH, | CO glicerina) (%) gas (%)

550 30,0 14,6 | 39,0 | 464 | 0,0 0,41 90,1 80,0
600 30,0 22,7 | 371 1389 | 13 0,77 96,8 87,4
700 20,0 42,1 | 332 | 223 | 24 2,14 99,8 98,1
30,0 329 | 343 | 293 | 35 1,35 98,2 91,8
800 20,0 53,7 | 284 | 12,7 | 5,2 3,36 99,9 96,6
30,0 46,6 | 29,1 | 178 | 6,5 2,37 99,0 90,5

El segundo tipo de catalizador que se estudi6 en el reformado de glicerina con
agua supercritica fue de tipo rutenio en base alimina (Ru/Al,O3). De nuevo, el rango de
temperaturas estuvo entre 500 y 800 °C, con el objetivo de tener el menor consumo
energético posible en el proceso. Ademas, la presion fue de 240 bar, la carga de
catalizador de 10 gramos, el caudal estuvo fijo en 0,5 L/h y el rango de concentraciones
estuvo comprendido entre 5,0 y 25,0 %p, para alcanzar un proceso energéticamente
autosuficiente. La glicerina se convirtié casi completamente a temperaturas entre 600 y

800 °C al obtenerse conversiones superiores a 99,3 %. Ademas, la eficiencia de carbono
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a gas estuvo en el rango de 93,0 y 98,0 % para 600 °C, y superiores a 98,0 % para 800

°C. De esta manera, las eficiencias de carbono a liquido y sélido fueron muy bajas.

A pesar de las conversiones de glicerina y eficiencias de carbono a gas tan altas
obtenidas para este catalizador, los rendimientos molares de los gases estuvieron mas
lejos del equilibrio que los obtenidos para el catalizador de niquel, siendo el metano el
principal producto en lugar del hidrégeno. En general, con el catalizador de rutenio se
obtuvieron producciones molares especificas de hidrégeno considerablemente mas bajas

que con el catalizador de niquel.

En la Tabla 4.16 se muestran las composiciones de los gases y la produccién
molar especifica de hidrégeno a 800 °C y 5,0 %p sin y con catalizador, tanto para niquel
como rutenio. Se observa que los rendimientos molares de hidrégeno son parecidos

usando catalizador de rutenio y sin usar catalizador alguno.

Tabla 4.16. Resultados de ensayos sin/con catalizador (niquel y rutenio), para 800 °C y 5,0 %p de glicerina

Composicion de los gases en base seca (%v) Rendimiento de H, Catalizador Referencia
H, CO, CH, CO (mol/mol)

48,5 31,7 17,5 2,3 2,8 - [39]

71,0 29,0 0,0 0,0 6,5 Ni/Al,0;-SiO, [40]

51,6 33,6 14,8 0,0 31 Ru/AlL,O3 [41]

4.2.2 Disefio de experimentos

Teniendo en cuenta el mejor comportamiento, en general, del catalizador de
niquel respecto al de rutenio [42], los ensayos cataliticos del proceso SCWR realizados
con acido acetico, hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa se llevaron a cabo con el primero
de ellos. En estas pruebas con catalizador, el caudal de alimentacion se dejo fijo en 1,0
L/h y la presion en 240 bar. Las variables de operacion, en cambio, fueron la

temperatura (800, 600 y 500 °C), masa de catalizador (20 y 10 g) y concentracion de la
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alimentacion al proceso. La concentraciéon total varié entre 50 y 22,5 %p, y las
individuales lo hicieron de la siguiente forma:

- Compuestos por separado:

. Acido acético: 5,0 y 15,0 %p.
« Hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa: 5,0 %p.
- Mezclas de compuestos:
« Acido acético: 5,0 y 15,0 %p.
« Hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa: 2,5y 5,0 %p.

Con la variacion de la temperatura en las pruebas, se pretendia disminuir la
misma con valores por debajo de la minima con el que el proceso era capaz de funcionar
en las pruebas sin catalizador (700 °C). En cuanto al cambio de carga de catalizador en
los ensayos, se estudié el efecto de la velocidad espacial. Con esto, para ensayos de
menor temperatura y carga de catalizador, se buscaban los valores 6ptimos entre ambas
variables segun la mezcla reformada que tuviera el menor consumo energético y de
masa catalitica posible.

No pudieron realizarse todos los ensayos que formaban este disefio de
experimentos, debido a la limitacion de recursos disponibles y a problemas en la
operacion en pruebas donde la glucosa se alimenté al proceso. Estos problemas daban
lugar a atascos en el reactor y eficiencias de carbono a gas muy bajas, donde apenas se
generaba gas de sintesis. Asi, el reformado de glucosa solo pudo realizarse para las
temperaturas de 800 y 600 °C, y con una concentracion de 2,5 %p si se encontraba en
una mezcla de dos o0 mas compuestos organicos, y de 5,0 %p cuando se alimentaba al
proceso por separado. No obstante, muchos de los ensayos del disefio experimental
original se hicieron por duplicado, e incluso por triplicado. EI nimero de ensayos

validos con diferentes condiciones de concentracion total, compuestos alimentados,
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temperatura y carga de catalizador fue de 104 (la mitad de los ensayos usando 20 g y el

resto empleando 10 g de catalizador).

4.2.3 Definiciones

Las variables que permiten evaluar el comportamiento del proceso SCWR para
los compuestos modelo de la fraccion acuosa del bio-oil son los mismos que se
definieron para las pruebas sin catalizador. Estas variables son las conversiones de
compuestos organicos, produccion molar especifica (rendimiento molar) de los gases, y
eficiencias de carbono a gas, sélido y liquido. Sin embargo, en el caso de ensayos con el

uso de catalizador, se consideraran también las siguientes definiciones:

1) Velocidad espacial (WHSV):

WHSV = anHmOk,alimentado (48)

Mcat

2) Turnover frecuency (TOF):

TOFH,) = 2 = po~("/rr) (4.9)
Nsmr
donde 1,y 0, alimentado €S €l caudal masico de compuesto/s organico/s alimentadofs,
y m.q: €S la masa de catalizador introducida en el reactor. EI TOF mide la actividad
catalitica en el reformado con agua supercritica de los compuestos organicos
alimentados al proceso, siendo 1\'IH2 el caudal molar de hidrégeno producido y Ngwr €l
numero de moles metalicos (niquel) sobre la superficie del catalizador dispuesto en el
reactor. Este parametro (nimero de sitios activos del catalizador) tiene en cuenta el
contenido total mésico de metal en el catalizador y la dispersion en el mismo (fraccion
metalica en la superficie con respecto al total de atomos metalicos en el catalizador).

Ademas, en la Ec. (4.9) el TOF sigue la ecuacion de Arrhenius, donde A es el factor pre-

148



exponencial, E, es la energia de activacion aparente, R la constante de los gases ideales
y T la temperatura de reformado. Teniendo en cuenta la velocidad espacial (WHSV, con
unidad de Gorganico'Geatalizador +N™"), €l rendimiento molar de hidrégeno (712, con unidad
de mol Hp/mol organico) y el peso molecular de la mezcla (PMgrg, con unidad de g/mol
orgénico), el porcentaje de metal en el catalizador (% metal), dispersién del metal
activo (% disp.) y el peso atébmico del metal activo (PAy;, con unidad de g/mol de

niquel), el TOF puede calcularse como se indica en la Ec. (4.10):

1 PApi
TOF = WHSV ' 77H2 ) PM, ) %metall_\l,%) disp (410)
100 100

4.2.4 Resultados y discusion

En las Tablas 4.17-4.20 se muestran los resultados de los ensayos
experimentales con catalizador de niquel en cuanto a composicion de los gases y
produccién molar especifica de hidrogeno (experimental y considerando equilibrio, con
el método de simulacion PSRK). En las Tablas 4.17 y 4.18, los resultados mostrados
corresponden a ensayos con una carga de 20 g de catalizador, y las Tablas 4.19 y 4.20

recogen los resultados de ensayos con 10 g de catalizador.

En las pruebas realizadas usando 20 g de catalizador, las eficiencias de carbono
a gas a 800 °C fueron, en muchos casos, casi del 100 %, y superiores al 95 % en casi
todos los ensayos; con 10 g, estos valores se redujeron hasta el 90 %. A 600 °C, estas
eficiencias también fueron muy altas, disminuyendo en no méas de un 5 % con respecto
a los correspondientes valores a 800 °C. A 500 °C, se alcanzaron eficiencias de carbono

a gas del 85 %, si bien hubo pruebas en las que se situd entre el 70-75 % y el 80 %.
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Tabla 4.17. Resultados experimentales y de simulacion para el reformado SCW de é&cido acético,
hidroxiacetona y 1-butanol por separado y mezclados entre si, con carga de catalizador de 20 g. Condiciones
de operacion: 1,0 L/h 'y 240 bar

T [ ac [ [ ey [ Commeietn de g prodito [ Rendimto | Rendiro
(C) | p) | 6p) | %P) 5T co, | cH., | €O (m%l Ha/mol) (mgl Ha/mol)
5,0 352 | 408 24,0 0,0 0,86 1,09
150 14,2 46,9 38,9 0,0 0,27 0,43
5,0 35,6 35,9 28,5 0,0 1,34 1,51

5,0 35,8 284 35,8 0,0 1,77 1,84

5,0 25 24,2 417 34,0 0,0 0,59 0,87
15,0 10,9 46,7 424 0,0 0,27 0,39
500 750 25 30,5 37,9 32,0 0,0 0,85 0,95
150 25,3 423 32,4 0,0 0,33 0,41

2,5 2,5 384 314 30,2 0,0 1,68 1,67

5,0 5,0 223 33,6 44,0 0,0 0,88 0,93

5,0 25 25 24,1 40,7 352 0,0 0,66 0,76
15,0 138 | 446 41,7 0,0 0,37 0,37
5,0 50,9 36,2 12,9 0,0 1,92 2,32
150 27,8 437 284 0,0 0,74 0,96
50 50,7 32,6 16,7 0,0 2,80 3,32

5,0 475 24,4 28,1 0,0 3,48 4,15

5,0 25 37,5 38,3 242 0,0 1,37 1,94
15,0 278 | 420 300 0,0 0,72 0,88
600 ™50 25 40,9 33,0 26,2 0,0 1,54 2,15
150 26,8 39,6 335 0,0 0,78 0,91

2,5 2,5 52,5 274 20,1 0,0 3,54 3,77

50 5,0 29,1 29,7 412 0,0 1,39 2,14

5,0 25 25 36,9 34,5 28,6 0,0 1,50 1,74
15,0 191 | 411 39,8 0,0 0,68 0,83
5,0 65,3 32,7 0,0 2,0 3,68 3,51
150 56,7 345 8,8 0,0 2,48 2,49
50 66,2 29,0 49 0,0 5,60 5,99

5,0 67,3 22,8 10,0 0,0 8,07 9,33

5,0 25 58,4 33,0 8,5 0,0 2,83 3,93
15,0 54,5 31,7 9,0 48 2,29 2,38
800 ™50 25 67,6 29,4 0,0 3,0 5,10 4,84
150 55,8 29,4 9,9 49 2,70 2,55

2,5 2,5 74,5 255 0,0 0,0 8,20 7,78

5,0 5,0 55,4 265 18,1 0,0 4,08 5,74

5,0 25 25 63,2 28,8 5,9 2,0 4,49 4,37
15,0 455 34,5 20,0 0,0 1,89 2,38

Nota: AC: acido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol
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Tabla 4.18. Resultados experimentales y de simulacion para el reformado SCW de diferentes mezclas que
contienen glucosa con carga de catalizador de 20 g. Condiciones de operacion: 1,0 L/h 'y 240 bar

T [ ac [y [y [l [ Compein o | Redmins | Rencmen
CC) | ©6p) | (%p) | (%6p) | (%P) T 0, T CH, [ CO | (mol Hamol) | (mol Ha/mol)
5,0 573 | 350 | 78| 00 4,93 6,98

15,0 2,5 206 | 43,0 274 | 00 0,84 0,93
2,5 2,5 55,6 | 336 | 10,8 | 0,0 3,55 4,43

25 2,5 52,6 | 292 | 182 | 0,0 3,46 5,15

15,0 25 2,5 274 | 428 299 | 00 0,78 0,84
600 15,0 25 2,5 230 | 415 356 | 00 0,67 0,87
2,5 2,5 2,5 393 | 327 | 280 00 2,39 3,20

15,0 2,5 25 2,5 232 | 408 | 360 | 00 0,67 0,79
50 670 | 330| 00| 00 11,02 10,58

15,0 2,5 564 | 316 | 69| 51 2,62 2,50
2,5 2,5 68,3 | 297 | 00| 20 7,81 7,37

25 2,5 737 | 263 | 00| 00 10,58 10,08

15,0 2,5 2,5 521 | 320 | 96| 63 2,41 2,35
800 15,0 25 2,5 46,0 | 349 | 191 | 00 1,99 2,48
2,5 25 2,5 679 | 267 | 54| 00 7,43 7,45

15,0 2,5 25 2,5 50,6 | 342 | 132 | 20 2,30 2,31

Nota: AC: &cido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol; GL: glucosa

Tabla 4.19. Resultados experimentales y de simulacion para el reformado SCW de diferentes mezclas que
contienen glucosa con carga de catalizador de 10 g. Condiciones de operacion: 1,0 L/h 'y 240 bar

T [ ac [y ey [ ou [ Comertin s ses | St | Rendmene
CC) | op) | (ep) | (%6p) | (%P) TG, T CH [ CO | (mol Hamol) | (mol Ha/mol)
50 564 | 349 | 87| 00 4,30 6,98

15,0 25 308 | 429 | 264 | 00 0,79 0,93

2,5 2,5 581 | 331 | 88| 00 3,49 4,43

2,5 2,5 547 | 289 | 163 | 00 3,42 5,15

600 [ 150 25 25 | 173 | 454 | 373 00 0,43 0,84
15,0 25 25 20,7 | 420 373 | 00 0,56 0,87

2,5 25 25 46,8 | 316 | 216 | 00 1,99 3,20

15,0 2,5 25 25 208 | 420 | 371 | 00 0,51 0,79

50 680 | 320 | 00| 00 10,86 10,58

15,0 2,5 551 | 325 | 81| 44 2,35 2,50

2,5 25 69,1 289 | 00| 20 7,52 7,37

2,5 2,5 747 | 253 | 00| 00 10,40 10,08

800 15,0 25 25 | 345| 408 | 247 ] 00 1,14 2,35
15,0 25 25 40,8 | 369 | 223 | 00 1,53 2,48

2,5 25 25 650 | 273 | 78| 00 6,15 7,45

15,0 2,5 2,5 2,5 379 | 371 | 250 | 0,0 1,37 2,31

Nota: AC: &cido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol; GL: glucosa

151




Tabla 4.20. Resultados experimentales y de simulacion para el reformado SCW de é&cido acético,
hidroxiacetona y 1-butanol por separado y mezclados entre si, con carga de catalizador de 10 g. Condiciones
de operacion: 1,0 L/h 'y 240 bar

T [ ac [ ov [ ey | Comosine i paesprodict | Fendimint [ Rerdiien
(C) | (%p) | (%p) | (%p) H co, | Ch. | €O (m%l Ha/mol) (mgl Ha/mol)
5,0 35,3 411 237 0,0 0,82 1,09
150 16,6 46,3 37,0 0,0 0,31 0,43
5,0 37,0 355 27,5 0,0 1,35 1,51

50 37,2 29,3 335 0,0 1,81 1,84

5,0 25 27,8 40,9 31,3 0,0 0,55 0,87
15,0 15,8 455 38,7 0,0 0,23 0,39
S0 ™50 25 27,6 39,3 33,0 0,0 0,60 0,95
150 234 444 32,2 0,0 0,23 0,41
2,5 2,5 411 33,3 25,7 0,0 1,67 1,67

5,0 5,0 24,8 35,2 40,0 0,0 0,85 0,93

5,0 25 25 28,2 39,6 32,2 0,0 0,67 0,76
15,0 208 | 430 36,3 0,0 0,31 0,37
5,0 46,5 37,7 15,9 0,0 1,50 2,32
150 26,9 433 29,8 0,0 0,69 0,96
5,0 424 34,1 235 0,0 1,95 3,32

5,0 36,9 25,1 38,1 0,0 2,19 4,15

5,0 25 431 37,0 19,9 0,0 1,18 1,94
15,0 174 | 447 37,9 0,0 0,39 0,88
600 ™50 25 41,6 33,0 25,4 0,0 1,40 2,15
150 26,5 39,9 33,7 0,0 0,72 0,91
2,5 2,5 53,6 274 19,0 0,0 3,34 3,77

5,0 50 273 300 | 426 0,0 1,17 2,14

5,0 25 25 37,3 34,3 28,4 0,0 1,50 1,74
15,0 25,6 39,8 34,6 0,0 0,52 0,83
5,0 63,2 32,3 4.4 0,0 3,29 3,51
150 51,0 344 12,0 2,6 1,86 2,49
5,0 59,3 30,5 10,2 0,0 4,20 5,99

50 58,6 234 18,0 0,0 5,48 9,33

5,0 25 52,8 345 12,7 0,0 2,27 3,93
15,0 35,3 40,0 24,6 0,0 1,02 2,38
800 ™50 25 67,8 26,7 2,0 35 5,08 4,84
150 55,5 29,8 10,2 45 2,56 2,55
2,5 2,5 75,7 24,3 0,0 0,0 8,08 7,78

5,0 5,0 489 273 23,8 0,0 2,88 5,74

5,0 25 25 65,0 26,2 5,4 3,5 433 4,37
15,0 45,4 34,6 20,0 0,0 1,75 2,38

Nota: AC: acido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol
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Al igual que en las pruebas sin catalizador, el gas producto estaba constituido
fundamentalmente de hidrogeno, dioxido de carbono, mondxido de carbono y metano
(la suma de concentraciones en volumen de estos compuestos es superior al 98 %). En
algunos casos (ensayos a 500 °C, fundamentalmente), se detectaron pequefias
concentraciones de compuestos con dos &tomos de carbono (menor al 2 % en volumen),
identificados como etano y/o etileno. Las eficiencias de carbono a sélido para las
pruebas cataliticas fue menor al 0,6 % (eficiencia maxima obtenido en una prueba con
catalizador a 500 °C), aunque dicho valor podria aumentar de manera notable si se
reformaba la glucosa con temperaturas por debajo de 600 °C. Cuando se alimentd
glucosa al reactor operando a 500-550 °C, la eficiencia de carbono a gas fue muy baja

(menor a 20,0 %), formandose un liquido muy viscoso, probablemente, tar.

En las Figuras 4.23 y 4.24, se representan las evoluciones de la produccion
molar especifica de gases durante el reformado con SCW de los compuestos
alimentados al reactor por separado a 240 bar, diferentes temperaturas (500-800 °C) y
velocidades espaciales (dependientes de las cargas de catalizador, 20 6 10 g, y la
concentracion de organico alimentado). En la Figura 4.23, aparecen velocidades
espaciales de 2,5 y 5,0 Qacido aceticoN™Jeat - €n el caso de 50 %p (20 y 10 g,
respectivamente), y de 7,5 y 15,0 Gscido aceticoN ™ -0eat - para 15,0 %p (20 y 10 g,
respectivamente). Del mismo modo, las evoluciones para las mezclas de hidroxiacetona,
1-butanol y glucosa por separado se pueden observar en la Figura 4.24, con una
concentracion de 5,0 %p y velocidades espaciales de 2,5 y 5,0 gorgénico-h'l-gca{l,

correspondiente a 20 y 10 g de catalizador, respectivamente.
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Figura 4.23. Efecto de la temperatura en la produccién molar especifica de gases para el reformado SCW de
acido acético con concentracion de alimentacion de (a) 5,0 %p y (b) 15,0 %p, para dos cargas de catalizador
(20y 10 g) [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]

En las Figuras 4.25-4.29, se ilustran los rendimientos molares de gases a
diferentes temperaturas (500-800 °C, segin los compuestos alimentados) para mezclas
binarias, ternarias y cuaternarias. Las velocidades espaciales se encuentran
comprendidas entre 3,75 Yy 22,5 Omezcla organicos-h'l-gca{l para las pruebas a 7,5 %p de
concentracion organica total con 20 g de catalizador y la prueba cuaternaria con 10 g de

catalizador, respectivamente.
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Figura 4.24. Efecto de la temperatura en la produccién molar especifica de gases para el reformado SCW de
compuestos por separado con 5,0 %p de (a) hidroxiacetona, (b) 1-butanol, (c) glucosa, para dos cargas de
catalizador (20 y 10 g) [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]
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Figura 4.25. Efecto de la temperatura en la produccion molar especifica de gases para el reformado SCW con
mezcla 5,0 %p de acido acético y 2,5 %op de (a) hidroxiacetona, (b) 1-butanol, (c) ambos compuestos (2,5 %op),
para dos cargas de catalizador (20 y 10 g) [H,: azul, CO;: rojo, CH,: verde, CO: naranja]
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Figura 4.26. Efecto de la temperatura en la produccién molar especifica de gases para el reformado SCW con
mezclas binarias de 15,0/2,5 %p de acido acético y (a) hidroxiacetona, (b) 1-butanol, (c) glucosa, para dos
cargas de catalizador (20 y 10 g) [H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]
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Figura 4.27. Efecto de la temperatura en la produccion molar especifica de gases para el reformado SCW con
mezclas ternarias 15,0/2,5/2,5 %p de acido acético con (a) hidroxiacetona/glucosa, (b) 1-butanol/glucosa, (c)
hidroxiacetona/l1-butanol, para dos cargas de catalizador (20 y 10 g) [H,: azul, CO;,: rojo, CH,: verde, CO:
naranja]
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Figura 4.28. Efecto de la temperatura en la produccion molar especifica de gases para el reformado SCW con

mezcla ternaria 2,5/2,5/2,5 %p hidroxiacetona/l-butanol/glucosa, para dos cargas de catalizador (20 y 10 g)
[H,: azul, CO,: rojo, CH,: verde, CO: naranja]
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Figura 4.29. Efecto de la temperatura en la produccion molar especifica de gases para el reformado SCW con
la mezcla cuaternaria 15,0/2,5/2,5/2,5 %p de acido acético/hidroxiacetona/l-butanol/glucosa, para dos cargas
de catalizador (20 y 10 g) [H,: azul, CO;: rojo, CH,: verde, CO: naranja]

Las sustancias organicas detectadas en las muestras liquidas fueron,
principalmente, acido acético y glucosa no convertidos para ensayos a 500 y 600 °C. A
800 °C, en cambio, las conversiones de los compuestos organicos fueron mayores al

99,9 % en todas las pruebas para cualquier carga de catalizador. A partir de los analisis
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de carbono organico total (TOC), la eficiencia de carbono a liquido fue menor que el
0,15 % para pruebas a 800 °C, incrementandose a 1,0-4,3 % para 600 °C y 8-15 % a 500
°C. De la misma forma que los valores de eficiencia de carbono a liquido (y, por tanto,
de TOC) aumentan al disminuir la temperatura de reformado, los resultados de ambos
pardmetros son mayores para 10 g de catalizador que para la carga de 20 g. El valor més
alto de TOC a 800 °C se registrd para la mezcla 15,0/2,5 %p &cido acético/1-butanol
con 10 g de catalizador, siendo de 84 mg/L. Para 600 °C, el valor mas alto se dio para la
mezcla cuaternaria con 10 g de catalizador (4242 mg/L), mientras que a 500 °C fue para
la mezcla 15,0/2,5/2,5 %p acido acético/hidroxiacetona/1-butanol (10592 mg/L) con la

misma cantidad de catalizador que el caso anteriormente expuesto a 600 °C.

Como ocurre con los ensayos sin catalizador, la mezcla de compuestos organicos
en solucién acuosa alimentada empieza a sufrir una descomposicion térmica cerca de la
entrada al reactor, dandose reacciones intermedias en las que se generan pequefios
compuestos organicos del tipo &cidos, alcoholes y aldehidos (como acetaldeido o
glicolaldehido, entre otros). Estos compuestos, a su vez, se transforman en gases, y las
cantidades de metano en un inicio son mayores que las de hidrdgeno, incrementandose
éste ultimo a medida que el metano se reforma en agua supercritica para altas
temperaturas de operacion. En dichas condiciones SCW y de alta temperatura, las
reacciones de radicales libres se ven favorecidas y permiten la rotura de enlaces C-C, O-
H y C-H [80], actuando el agua en dichas condiciones como reactivo y presentando un
efecto significativo en la cinética de muchas reacciones que tienen lugar en el proceso.
Ademas, los atomos de hidrogeno liberados en el proceso SCWR aceleran la ruptura de
enlaces C-C de reactivos y productos intermedios, por lo que las altas cantidades de

CH, generadas provienen de la rotura de dichas moléculas. El reformado de metano es
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una reaccion endotérmica y, a pesar de la alta temperatura usada en los ensayos sin
catalizador (800 °C), se ha podido comprobar que es una reaccién relativamente lenta.
En este sentido, es necesaria la presencia de un catalizador que permita una alta
conversion de los compuestos organicos alimentados en gases, incluso el reformado de
metano. El catalizador de niquel usado en este estudio ha sido eficaz para lograr estos

objetivos, al permitir la rotura del enlace C-H en condiciones SCW.

Por otra parte, la produccion molar especifica de hidrégeno se incrementa si
tiene lugar en el proceso la reaccion de water-gas shift (WGS). Las concentraciones tan
bajas de CO obtenidas en los ensayos podrian explicarse si la reaccion de WGS fuera
mas rapida que la reaccion de reformado de metano, pero las cantidades de CO
generadas estuvieron por debajo de los valores de equilibrio para todas las pruebas,
tanto se usara o no catalizador. De esta forma, una explicacion adicional a la anterior
podria ser que el SCW, al ser un fuerte oxidante (especialmente a altas temperaturas), el
oxigeno procedente de los radicales hidroxilo del agua supercritica pueden dirigirse
hacia los atomos de carbono de pequefias moléculas de compuestos intermedios,
favoreciéndose la oxidacion en CO, de manera irreversible. Asi, durante la conversion
de pequefios &cidos, aldehidos y alcoholes en gases, el proceso de descarboxilacion
(rotura del grupo carboxilo en CO,) debe ocurrir con mas frecuencia que la
descarbonilacion (descomposicién, fundamentalmente, de aldehidos en alcanos y CO),
generandose menos CO. El producido, ademas, debe convertirse en CO, y H, mediante
WGS, explicandose las bajas cantidades de CO obtenidas en los ensayos. A
continuacion, se explicaran los efectos encontrados en la temperatura, velocidad
espacial y concentracion de los compuestos organicos alimentados en ensayos

cataliticos.
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4.2.4.1 Efecto de la temperatura

En general, las desviaciones en las cantidades de gases producidas con respecto
al equilibrio son menores si la temperatura aumenta, a pesar de que la evolucion no es la
misma para todos los compuestos organicos ensayados. Los rendimientos de produccion
de gases procedentes del reformado de &cido acético se encuentran muy cercanos al
equilibrio con el uso del catalizador, tanto para 20 como para 10 g de carga. Sin
embargo, no ocurre lo mismo con el reformado de 1-butanol, donde las desviaciones
son mayores. EI comportamiento del reformado de la hidroxiacetona se encuentra en
medio de los dos compuestos organicos anteriores, mientras que, en el caso de la
glucosa, depende de la temperatura de reformado. Asi, el proceso no funciona de
manera adecuada por debajo de 600 °C, y a dicha temperatura las desviaciones respecto
al equilibrio son significativas, mientras que a 800 °C, la aproximacion a la temperatura
de equilibrio es casi perfecta (desviaciones entre resultados de simulacion y

experimentales muy pequefias).

Las producciones molares especificas de CO, a 800 °C se encuentran muy
cercanas a las predichas por el equilibrio, estando incluso los resultados experimentales
por encima de los simulados en Aspen Plus. Probablemente, esto ocurra por la
oxidacion irreversible que sufre parte del carbono, como se menciond anteriormente.
Las desviaciones con respecto al equilibrio para hidrégeno y metano se encuentran
claramente relacionadas, ya que si el metano se reformara completamente, los
rendimientos de hidrégeno serian mayores y estarian muy cercanos al equilibrio. Esto es
mas evidente para ensayos con 10 g de carga de catalizador y baja temperatura de
reformado (500-600 °C) siendo, en algunas pruebas (dependiendo de los constituyentes

de la mezcla y concentraciones), las producciones molares especificas experimentales
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de metano mayores que las predichas en el equilibrio. Sin embargo, también debe
afiadirse que, para lograr el méximo rendimiento posible de hidrégeno procedente del
reformado de metano, este gas debe formarse a partir de la conversion completa de los
compuestos orgénicos alimentados al proceso y los intermedios, algo que no ocurre en

su totalidad a bajas temperaturas de reformado en muchos ensayos.

4.2.4.2 Efecto de la velocidad espacial

En las Figuras 4.23-4.29, las producciones molares especificas de gases (moles
gases/mol orgénico/s alimentado/s) se incrementan al disminuir la velocidad espacial
(WHSV), llegando a estar cerca del equilibrio los resultados experimentales en muchos
ensayos. Asi, en general, las producciones molares especificas son mayores con 20 g de
catalizador y baja concentracion total de fase organica. Sin embargo, el caudal molar
total de gases (moles de gases/h), aumenta con WHSV usando la misma carga de
catalizador, debido a la mayor concentracion de organico alimentando. Del mismo
modo, si la concentracion total alimentada es la misma, el caudal de gases es mayor

para valores de WHSV mas bajos, correspondientes a una mayor carga de catalizador.

Las desviaciones entre las producciones molares especificas de gases
experimentales y las de equilibrio aumentan con la velocidad espacial. Asi, aunque para
el reformado de acido acético, la velocidad espacial de 7,5 Qacido acético'h_l'gcat_l presente
mayor desviacion que la de 2,5, las diferencias son aceptables. Para el 1-butanol, en
cambio, es mas adecuado usar una velocidad espacial de 2,5 gbutanorh'l-gca{l, para evitar
gue se tengan desviaciones mas significativas que para el caso del acido acético. En el
reformado de hidroxiacetona, puede usarse la mayor velocidad espacial estudiada (5,0
ghidroxiacetona-h'l-gca{l), y las desviaciones no son tan considerables como en el caso del 1-

butanol. Para la glucosa, los dos valores de WHSV ensayados (2,5 y 5,0 gg|ucosa-h'1-gca{l)
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son igualmente adecuados, pero a 800 °C. Para mezclas entre dos y cuatro compuestos
organicos, se puede usar un WHSV de 10 Gmezcia orgénicos-h'l-gca{l sin que haya grandes
desviaciones en las producciones de gases, excepto si el 1-butanol aparece en dichas
mezclas. En ese caso, el valor de WHSV debe ser menor que 10 gmezcia orgénicos-h'l-gca{l,

para lograr una conversion casi completa en la reaccion de reformado de metano.

4.2.4.3 Efecto en la concentracion de alimentacion

El descenso en las producciones molares especificas de gases y, en especial, la
referida al hidr6geno al aumentar la concentracion total de alimentacion en las mezclas
sigue la misma evolucion que en el equilibrio. El efecto de la concentracion se
encuentra unido a la velocidad espacial y los compuestos organicos que constituyen las
mezclas estudiadas. Esto puede observarse para mezclas de un solo compuesto (acido
acético) y de dos 6 tres (mezclas de &cido acético con hidroxiacetona y/o 1-butanol, y

mezcla hidroxiacetona/1-butanol).

Con respecto a los rendimientos molares de gases, para 5,0 %p y dos cargas de
catalizador, el reformado de acido acético y glucosa por separado presenté menores
desviaciones que en los casos de hidroxiacetona y 1-butanol. La glucosa es el
compuesto organico que produce mayores cantidades de hidrdégeno a 800 °C, mientras
que el 1-butanol es el que mas metano genera a esa temperatura. Para ensayos de
mezclas muy diluidas (5,0 %p de concentracion total) a una temperatura determinada, la

diferencia entre ensayos con 10 y 20 g de carga de catalizador es poco significativa.

Tambien, pueden ser poco significativas las interacciones que se producen
durante el proceso de reformado entre compuestos alimentados y/o intermedios, en
especial a 800 °C con mezclas de 5,0 %p de concentracion total. Asi, con una carga de

20 g de catalizador, los resultados en la produccion molar especifica de hidrogeno en el
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reformado de 2,5/2,5 %p hidroxiacetona/l-butanol son, précticamente, idénticos al
reformado de 5,0 %p 1-butanol, pero mayores que 5,0 %p hidroxiacetona, como se
obtiene suponiendo equilibrio. Lo mismo se obtiene, con 20 g, para las mezclas 2,5/2,5
%p hidroxiacetona/glucosa y 1-butanol/glucosa, al compararse los reformados en
solitario de dichos compuestos. Para estos casos, la produccion molar especifica de
hidrégeno es mayor en el reformado de glucosa por separado, le siguen las mezclas
binarias antes mencionadas y, finalmente, los reformados por separado de 1-butanol e
hidroxiacetona, como ocurre en las simulaciones. Por tanto, gracias a la alta actividad
del catalizador, a bajas concentraciones totales de fase organica y 800 °C de
temperatura, las interacciones entre compuestos en los reformados de componentes por

separado y formando mezclas de dos a cuatro compuestos se minimizan.

En cuanto a las mezclas ternarias en las que el &cido acético se aliment6 a alta
concentracion, aquéllas en las que aparece el 1-butanol fueron las que presentaron
mayor desviacion respecto al equilibrio. Ademas, el reformado de la mezcla
15,0/2,5/2,5 %p acido acético/hidroxiacetona/glucosa presentdé una mayor produccion
molar especifica de hidrégeno que las otras dos mezclas ternarias con alta concentracion
de &cido acético, mientras que para las mismas concentraciones y cambiando la glucosa
por 1-butanol, se tuvieron mayores rendimientos molares de metano. Estas evoluciones
coinciden con las que se tienen sin catalizador, y también con las de los compuestos
reformados por separado (hidroxiacetona y glucosa son los compuestos con mayores
producciones molares especificas de hidrégeno, mientras que 1-butanol genera mas
metano). Finalmente, la produccion molar especifica de gases en la mezcla cuaternaria
es similar a las obtenidas para las binarias 15,0/2,5 %p &cido acético/hidroxiacetona y

acido acético/glucosa, ademas de la ternaria entre estos tres compuestos organicos.
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4.2.4.4 Caracterizacion y actividad del catalizador

En los ensayos cataliticos del proceso SCWR, se estudié y evaluo la actividad
del catalizador de niquel alimentdndose los compuestos organicos modelo, haciendo uso
del TOF (turnover frecuency), basado en los sitios activos del catalizador. Esta medida
cuantitativa de la actividad catalitica es muy importante para la comparacién de
catalizadores, pudiéndose ademas obtener los pardmetros de Arrhenius (factor pre-

exponencial y energia de activacion aparente).

En primer lugar, a partir de los andlisis de quimisorcion con hidrogeno, se
calcularon los valores medios de dispersion, areas de superficie activa y tamafios de
particula (cristalitos) para el catalizador. Estos andlisis se realizaron con el catalizador
en el estado virgen, es decir, sin tratamiento alguno. En la Tabla 4.21, se muestran los
valores de los parametros anteriormente citados, mostrandose los tamafios de particula a
partir de los datos de quimisorcion y XRD (longitud de onda en los rayos X de 1,5406
A). Con la ecuacion de Scherrer, Ec. (4.11), se calcul6 el tamafio de cristalito para el

niquel:

I = K2
- B-cos6

(4.11)

siendo 7 el tamafio del cristalito, K el factor de forma del mismo (adimensional, con un
valor tipico de 0,9), 4 la longitud de onda de rayos X, S el ancho a la altura media del
pico de difraccion en radianes (combinacién entre los ensanchamientos originados por
el tamafo de cristal en una muestra y por el instrumento) y 6 el angulo de Bragg (en
grados). El tamarfio fue de 51,90 nm para el metal Ni en el plano (1 1 1) con el pico de
difraccion en 26 = 44,52°. En la Figura 4.30, se puede observar el difractograma del

catalizador, donde se observa la aparicion de este metal en parte como NiO y otra
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fraccion como niquel metalico. Estos andlisis se complementaron con los de XPS,

averiguandose el estado de oxidacion.

Tabla 4.21. Valores de dispersion, area de superficie activa y tamafios de particula obtenidos mediante
quimisorcién y ecuacion Scherrer (XRD)

Catalizador Dispersion (%) | Area de superficie | Tamafios de particula | Tamafios de particula
activa (M%/gmeta) (quimisorcion) (XRD)
Ni/Al,05-SiO, 2,05 32,98 49,49 51,90

1 Ni Al2 O4 Nickel Aluminum Oxide
I Ni Nickel

1 Ni Q Nickel Oxide

I AI2 O3 Aluminum Oxide

1 Si 02 Quartz

\

0 T T T T T T T T T T T
10 20 30 40 50 60

2Theta (Coupled Two Theta/Theta) WL=1,54060

Counts

Figura 4.30. Difractograma de catalizador virgen de niquel

Teniendo de nuevo en cuenta el analisis XRD, se identificaron los planos de
reflexion del catalizador, que presenta una estructura ctbica. Se detectaron el plano (2 0
0) para 26 = 51,8 © [41, 42] y el plano (1 1 1), que es el mas comun para este
catalizador. EIl éarea superficial ocupada por un atomo de niquel (media entre las areas
procedentes de los planos anteriores) seria 39,6 % mayor que el considerado solo para el
plano mas comun, que serfa (1 1 1) con valor de &rea de 0,0649 nm?. Por tanto, cuantos
maés planos detectados por XRD sean considerados, el area superficial ocupada por un
atomo de niquel sera mayor y, por tanto, los diametros de particula activa seran menores
(35,67 nm para Ni). En cambio, si solo se considerara el plano mas comun, el area

superficial seria menor y el didmetro mayor (Tabla 4.21).
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En todos los ensayos de reformado en condiciones SCW, el catalizador sin
reducir se introdujo en el reactor antes de empezar el arranque de la instalacion. Asi,
antes de alimentar la mezcla, el agua supercritica a una presion de 240 bar y temperatura
de 500-800 °C, atravesaba el catalizador durante aproximadamente dos horas. Estas
condiciones, sin embargo, no pueden ser reproducidas por el equipo de quimisorcion
(condiciones de temperatura y presion ambiente en los ensayos). Por tanto, para evaluar
de una manera mas representativa la actividad del catalizador, se someti6 a condiciones
de agua supercritica durante aproximadamente dos horas en la instalaciéon de SCWR, a
600 y 800 °C, y 240 bar. Posteriormente, el catalizador se analiz6 mediante

quimisorcién, y las principales caracteristicas se muestran en la Tabla 4.22.

Tabla 4.22. Principales caracteristicas del catalizador Ni virgen, y expuesto en condiciones SCW sin proceso de
reformado (no se alimento la mezcla de organicos disueltos en agua)

Catalizador Area superficial Estructura cristalina Volumen de poro Diametro de
BET (m?/qg) Amorfo (%) | Cristalino (%) especifico (mL/g) | poro medio (nm)
Ni virgen 166,2 50,0 50,0 0,27 6,02
Ni, SCW (600 °C) 118,8 35,2 64,8 0,31 10,05
Ni, SCW (800 °C) 98,5 33,7 66,3 0,26 9,57

Se puede observar que las propiedades fisicas del catalizador de niquel
cambiaron después de exponerse a condiciones de agua supercritica a 600 y 800 °C,
produciéndose una redistribucion de la porosidad, un cambio en el area superficial BET
y un aumento de la fase cristalina. Por otra parte, una vez se alimenta una mezcla
organica diluida en agua en condiciones SCW (es decir, empieza el proceso de
reformado), las propiedades anteriormente expuestas no cambiaron, pero si lo hizo el
estado de oxidacion del metal activo.

En este sentido, el niquel presente en el catalizador y expuesto a condiciones
SCW se oxidoé casi por completo debido a que el agua en condiciones SCW es un fuerte

oxidante, pero éste se redujo completamente después del proceso de reformado SCW.
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La reduccién completa del niquel genera cristalitos de niquel metalico (con escala del
nanodmetro) dispersados en el soporte, que provoca un aumento en la interaccion entre
éste y el metal. Ademas, el catalizador mostr6 un considerable aumento en la intensidad
del nivel basico Ni 2p3/2 en el andlisis realizado con XPS, promoviéndose un aumento
de la exposicion de la superficie metélica activa. Finalmente, con la reduccion completa
a niquel metalico, se tiene una mayor estabilidad térmica del catalizador y mejora en la
resistencia de la fase activa a la sinterizacion [114]. Esto se observa claramente en la
Figura 4.31, al detectarse solo niquel metélico después de la realizacién de un ensayo
en condiciones de SCWR. Ademas, los planos de reflexion para el catalizador de niquel
pueden identificarse en este difractograma, al igual que en el correspondiente al estado
virgen. Todo esto se verificoO mediante los analisis realizados para muestras sélidas
procedentes de ensayos de reformado SCW, como son la difraccion de rayos X,
fisisorcion y XPS (Figura 4.32).
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Figura 4.31. Difractograma del catalizador de niquel en un ensayo de SCWR (800 °C)

Con los valores de porcentaje metalico y de dispersion del catalizador de niquel,
se obtuvieron los valores de TOF a partir de las producciones molares especificas de
hidrogeno y velocidades espaciales en los ensayos del proceso SCWR con catalizador.

En dichos ensayos, al depender los moles de hidrégeno producidos de la temperatura,
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concentracion de compuesto/s organico/s alimentado/s y carga de catalizador, los

valores de TOF también se encuentran en funcion de estos parametros.

x 10 Ni (2p)

CPS

885 880 875 870 865 860 855 850 845

Binding Energy (eV)

Figura 4.32. XPS de alta resolucién para la zona Ni 2p del catalizador en un ensayo de SCWR a 800 °C (rojo) y
en estado virgen (azul)

Ademas, esta medida de la actividad catalitica depende del tipo de catalizador
empleado y de las condiciones en las que esté sometido [42]. En este sentido, para una
produccién molar especifica de hidrégeno en un ensayo, los valores de TOF son
diferentes dependiendo del estado considerado del catalizador al que se refieren dichos
valores (virgen o expuesto a condiciones SCW). El valor de dispersion del metal para el
catalizador de niquel en estado virgen fue de 2,05 % (Tabla 4.21), mientras que para el
mismo catalizador expuesto a condiciones SCW los resultados de dispersion fueron de
1,19 % (600 °C) y 0,81 % (800 °C). De este modo, los valores de TOF a 600 °C se
obtuvieron multiplicando los valores de TOF con catalizador en estado virgen por el

factor 1,7, mientras que a 800 °C el factor de multiplicacion fue de 2,5.
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En la Tabla 4.23 se muestran los valores de TOF a partir de la produccién molar
especifica de hidrdgeno en el reformado de estos cuatro compuestos (por separado o
formando mezclas entre ellos), para diferentes concentraciones y cargas de catalizador.
Los valores de TOF son calculados a partir de los datos obtenidos con el catalizador en
estado virgen (con un asterisco en la Tabla 4.23) y expuesto a condiciones SCW (con

dos asteriscos, 240 bar y temperaturas de 600-800 °C).

De los resultados mostrados se desprende que los valores de TOF aumentan con
la temperatura de reformado. Esto ocurre para cualquier valor de WHSV, tanto para el
catalizador en estado virgen como expuesto a SCW, teniendo la misma evolucién al
dejarse fija la temperatura y aumentar la velocidad espacial. Por otra parte, todos los
valores de TOF referidos al catalizador virgen estuvieron comprendidos entre 0,04-0,67
s, valores algo mayores que los encontrados para otros catalizadores comerciales
[115]. Al ser valores por debajo de 1,00 s*, se puede asumir que no hubo limitaciones

de difusion en el interior/exterior de los granos de catalizador [116].

A partir de los valores de TOF calculados, se obtuvieron la energia de activacién
aparente (E,) y el factor pre-exponencial (A) con la ecuacion de Arrhenius, Ec. (4.9). En
la Figura 4.33, se muestran las curvas de Arrhenius a partir de valores extrapolados de
Ea y A (usando valores de ordenadas a 1/RT = 0) usando los valores de TOF referidos al
catalizador en estado virgen, para mezclas de un solo compuesto organico y de varios. A
partir de dichas curvas y las referidas al catalizador expuesto a condiciones de SCW, en
la Tabla 4.24 se muestran las energias de activacion (E,), factores pre-exponenciales
(A) y coeficientes de determinacion (R?), tanto para los ensayos referidos al catalizador
en estado virgen (V en la Tabla 4.24 y Figura 4.33), como referidos al catalizador

expuesto en condiciones de SCW (E en la Tabla 4.24).
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Tabla 4.23. Produccién molar especifica de H, (mol/mol orgénico/s) y valores de TOF (s!) a partir del
catalizador de niquel (virgen (*) y expuesto a SCW (**)), referidos para cargas de 10 g (resultados entre
paréntesis) y 20 g, para el proceso SCWR de diferentes mezclas entre uno y cuatro compuestos organicos

Mezcla Concentracion WHSV Temp. | Rendimiento TOF (sH* TOF (sH)**
(%p) (Gome ™" 9eat) | (°C) | (mol Hy/mol)
500 | 0,86(0,82) | 0,043 (0,083) -
5,0 25 (5.0) 600 | 1,92(1,50) | 0,097 (0,151) | 0,164 (0,257)
800 | 368(329) | 0,185(0331) | 0,463 (0,828)
AC 500 | 0,27(0,31) | 0,041 (0,094) -
150 7,5 (15,0) 600 | 074(0,69) | 0,112(0,208) | 0,190 (0,354)
800 | 248(1,86) | 0,374(0,562) | 0,936 (1,404)
500 | 1,34(L,35) | 0,055 (0,110) -
HY 5,0 25 (5.0) 600 | 280(1,95) | 0,114(0,159) | 0,194 (0,271)
800 | 560(420) | 0228(0343) | 0,571 (0857)
500 | L77(L8l) | 0,072 (0,148) -
BU 5,0 25 (5.0) 600 | 348(219) | 0142(0179) | 0241 (0,304)
800 | 807(548) | 0,329(0447) | 0,823 (1118)
600 | 4,93(4,30) | 0,083 (0,144) | 0,141 (0,245)
GL 50 25(.0) 800 | 11,02(10,86) | 0,185(0,364) | 0462 (0,911)
500 | 0,59(0,55) | 0,039 (0,083) -
5,012,5 3,75 (7,50) 600 | 1,37(1,18) | 0,083(0,195) | 0,141(0:332)
800 | 2,83(227) | 0,200(0,321) | 0,500 (0,803)
AC-HY 500 | 0,27(0,23) | 0,039 (0,093) -
150025 8,75 (17.5) 600 | 072(0,39) | 0,123(0,134) | 0210 (0,227)
800 | 220(1,02) | 0,372(0,380) | 0,881 (0,894)
500 | 0,85(0,60) | 0,060 (0,085) -
5,012,5 3,75 (7,50) 600 | 1,54(1,40) | 0,100(0,198) | 0,185 (0,337)
800 | 510(508) | 0,361(0,719) | 0,902 (1,796)
AC-BU 500 | 0,33(0,23) | 0,057 (0,079) -
150025 8,75 (17.5) 600 | 078(072) | 0,134(0,247) | 0227 (0,419)
800 | 2,70(2,56) | 0,463(0877) | 1,157 (2,193)
600 | 084(0,79) | 0,134 (0,252) | 0,228 (0,428)
AC-GL 15,0025 8,75(175) 800 262 (235 | 0417 (0,749) | 1,044 (1872)
500 | 1,70(L,67) | 0,069 (0,136) -
25/2,5 25 (5,0) 600 | 354(324) | 0,144 (0,273) | 0,246 (0,463)
800 | 808(820) | 0,330(0,669) | 0,824 (1673)
HY-BU 500 | 0,88(0,85) | 0,069 (0,144) -
5,0/5,0 5,0 (10,0) 600 | 139(L,17) | 0113(0,191) | 0,193 (0,325)
800 | 408(288) | 0,333(0470) | 0,832 (1175)
600 | 355(349) | 0,102(0201) | 0,174 (0342)
HY-GL 2,525 25(0) 800 | 7.81(752) | 0225(0433) | 0562 (1,082)
600 | 346(342) | 0,098 (0,199) | 0,167 (0,339)
BU-GL 25125 25(.0) 800 | 10,58 (10,40) | 0,305(0,599) | 0,761 (1,497)
600 | 2,39(1,99) | 0,098 (0,235) | 0,166 (0,400)
HY-BU-GL 2,5/2512,5 3,75 (7,50) 800 743(615) | 0,365 (0,605) | 0,914 (1513)
500 | 0,67(0,66) | 0,060 (0,122) -
5,012,5/2,5 5,0 (10,0) 600 | 150(1,50) | 0,137(0,273) | 0,232 (0,465)
800 | 449(433) | 0400(0844) | 1,023 (2109)
AC-HY-BU 500 0,37 (0,31) 0,071 (0,119) -
15,02,5/2,5 10,0 (20,0) 600 | 068(052) | 0,130(0,199) | 0,222 (0:339)
800 | 1,89(1,75) | 0,362 (0,671) | 0,906 (1,678)
600 | 0,78(0,43) | 0,140 (0,155) | 0,238 (0,263)
AC-HY-GL | 15002525 10,0(20,0) 800 241(114) | 0423(0,440) | 1,043 (1,085)
600 | 0,67(0,56) | 0,120 (0,201) | 0,205 (0,342)
AC-BU-GL 150025125 10.0(20,0) 800 1,99 (1,53) | 0,358 (0,550) | 0,894 (1,375)
AC-HY-BU-GL | 1500252525 | 11.25(2250) | o0 | 067081 | 0134(0.204) 1 0,228 (0.347)
012,502,512, 25 (22, 800 | 230(1,37) | 0,460 (0,548) | 1,151 (1371)

Nota: AC: &cido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol; GL: glucosa
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Figura 4.33. Curvas de Arrhenius para el proceso SCWR a partir del catalizador de niquel en estado virgen,
diferentes concentraciones en la alimentacion y WHSV para (a) mezclas de un solo compuesto, (b) mezclas
binarias, (c) mezclas ternarias y cuaternaria de compuestos organicos
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Tabla 4.24. Parametros de Arrhenius a partir del catalizador de niquel virgen (V) y expuesto a SCW (E), para
el proceso SCWR de diferentes mezclas entre uno y varios compuestos organicos

Mezcla Concentracion WHSV E. (kJ/mol) AT R?
(%p) (Gome ht gcat_l) \Y E \% E \Y E

5.0 2,5/5,0 3235 | 42,97 9,61 768 | 0,80 | 0,82
AC 15,0 75150 | 4589 | 57,87 8012 | 752,20 | 0,86 | 0,89
Y 5.0 2.5/5.0 2042 | 4345 762 9119 | 0.81 | 0,90
BU 5.0 2.5/5.0 3046 | 4925 | 11,34 | 239,61 | 0,84 | 0.96
GL 5.0 2,5/5.0 3371 | 4871 | 11,35 | 15262 | 0,66 | 0,80
5,025 3.75/750 | 33.79 | 41,00 | 11,78 | 6948 | 0,73 | 0,71
AC-HY 15,025 8.75/1750 | 41,65 | 5626 | 3961 | 507,76 | 0,90 | 0,99
5,025 3.75/750 | 4537 | 5342 | 8064 | 155620 | 0,89 | 0,86
AC-BU 15,025 8,75/17,50 | 51,64 | 6389 | 212,30 | 2052,88 | 0,92 | 0,87
AC-GL 15,0125 8751750 | 4337 | 5839 | 7224 | 972.63 | 0.77 | 0,86
25025 25050 3601 | 4857 | 2741 | 271,78 | 078 | 0,77
HY-BU 5,0/5,0 501100 | 4213 | 5352 1383 | 39862 | 0,80 | 0,91
HY-GL 2525 2.5/5.0 3029 | 4531 931 | 12534 | 058 | 0.75
BU-GL 25025 25050 4341 | 4843 | 5542 | 74620 | 072 | 0,83
HY-BU-GL 25025125 375/7.50 | 4405 | 49,06 | 6556 | 88271 | 0,71 | 0,82
5.0125/2.5 50/100 | 4418 | 4830 | 83,68 | 1012,32 | 0,83 | 0,82
AC-HY-BU 15,012,5/2,5 1000200 | 4899 | 58,54 3770 | 87306 | 0,87 | 0,89
AC-HY-GL 15,02,5/2,5 1000200 | 40,96 | 5596 | 4153 | 55836 | 0,99 | 0,99
AC-BU-GL 15,012,52.5 1000200 | 40.78 | 5578 | 4284 | 57594 | 0,83 | 0,90
AC-HY-BU-GL | 150125/25/25 | 11,25/2250 | 4327 | 5827 | 6414 | 862,64 | 0,92 | 0,96

Nota: AC: &cido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol; GL: glucosa

En la Tabla 4.24 se observa que, en todos los ensayos, los valores de E, y A
aumentaron para el catalizador expuesto a condiciones de SCW con respecto al
catalizador en estado virgen, al disminuir los valores de dispersién para 600 y 800 °C
respecto al original. Los valores de R* aumentaron, en general, para el caso de usar las
dispersiones del catalizador expuesto a SCW, siendo mas representativos los resultados

de parametros cinéticos obtenidos en estas condiciones ensayadas de reformado.

Para mezclas de un solo compuesto diluido en agua a 5,0 %p, la energia de
activacion aparente (E;) fue minima para la hidroxiacetona y maxima para la glucosa,
encontrandose en medio los valores para los compuestos acido acético y 1-butanol. Esto

se tuvo para los resultados referidos al catalizador virgen, obteniéndose una evolucion
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muy parecida en los resultados con el catalizador expuesto a SCW. Estos resultados son
coherentes teniendo en cuenta la facilidad/dificultad del reformado para cada compuesto

a diferentes condiciones ensayadas (Figuras 4.23 y 4.24).

En el acido acético, ademas, se observo la diferencia entre valores de energia de
activacion para dos concentraciones diferentes ensayadas en las mezclas,
incrementandose los pardmetros de Arrhenius al aumentar la concentracion (para ambos
casos, V y E). Al aumentarse dicha concentracion, un mayor nimero de colisiones entre
el compuesto organico y el agua puede darse, mayor nimero de moléculas de reactivos
son adsorbidas en la superficie del catalizador y mayor es la probabilidad de reaccién en
dicha superficie. Sin embargo, este aumento en la concentracion también conduce a una
barrera energética mayor para las reacciones (aumento del valor de E;). La misma
evolucién puede encontrarse para las mezclas AC-HY y AC-BU, donde el &cido acético
varia su concentracion (5,0/2,5 y 15,0/2,5 %p). Finalmente, los pardmetros de Arrhenius
pueden o no aumentar en valor en mezclas en las que se incremente la concentracion
total mediante la adiccion de un nuevo compuesto organico. Por ejemplo, para el
reformado de 15,0 %p de &cido acético, al afiadir 2,5 %p de hidroxiacetona y pasar a ser
la mezcla binaria AC-HY, los valores de pardmetros cinéticos disminuyen a pesar de
aumentar la concentracion. Sin embargo, para la mezcla binaria AC-BU en esas mismas
concentraciones individuales, los valores de los pardmetros aumentan respecto al
reformado de 15,0 %p de acido acético. De esta manera, los resultados dependen del

comportamiento que presenten cada compuesto organico en el proceso de reformado.

4.2.4.5 Analisis de muestras sélidas de catalizador usado en el proceso SCWR
En los analisis XRD de las muestras de catalizador, previamente usadas en el

proceso de SCWR de los compuestos organicos, se observo un aumento considerable en
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la fase cristalina respecto al catalizador en estado virgen. Asi, los valores estuvieron
comprendidos entre 78,9 y 84,5 % para todos los analisis de muestras solidas
provenientes de los reformados ensayados, mientras que, para el catalizador en estado
virgen, el valor de la fase cristalina es del 50,0 % (Tabla 4.22). También, los valores de
fase cristalina de las muestras del reformado son mayores que los del catalizador
expuesto a condiciones de SCW, pero sin alimentar la mezcla (64,8 % para 600 °C y
66,3 % para 800 °C). Por tanto, respecto al catalizador en estado virgen, el porcentaje de
fase cristalina en el catalizador aumenta al operar en condiciones de SCW y, también, al
reformarse la mezcla organica alimentada. En la Figura 4.34, se muestran los
difractogramas para la mezcla cuaternaria y alimentdndose solo acido acético a la
misma, siendo los picos de mayor altura los correspondientes a la fase de niquel
metalica (Ni(0)), con valores de angulos de 44,4° y 51,8° [117]. Otros compuestos
detectados con XRD en el catalizador usado son la alimina (20 = 37,2°-43,3°) y silice
(20 = 20,99, variando las cantidades entre 6 y 13 % para la primera y 2-14 % para la
segunda. Finalmente, se detectd el compuesto NiAl,O4 con baja intensidad de los picos
en algunos difractogramas, produciéndose a partir de la interaccion entre las moléculas

de NiO que no han sido reducidas a niquel metalico y la alimina [41].

En la Figura 4.35 se muestran micrografias SEM del residuo carbonoso
encontrado en el catalizador de niquel después de usarse (240 bar, 1,0 L/h y 600 °C),
para una magnificacion (distancia de enfoque) de 2500. Con estas micrografias, también
se realizaron analisis EDS (energy dispersive spectrometer), para la deteccién de los
elementos encontrados en las muestras. Las micrografias mostradas corresponden a

muestras de ensayos de SCWR con 10 g de catalizador y (a) 15,0 %p acido acético, (b)
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15,025 %p 4acido acético/hidroxiacetona, (c¢) 15,0/2,5/25 %p acido

acetico/hidroxiacetona/1-butanol y (d) mezcla cuaternaria con 20 g de catalizador.
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Figura 4.34. Difractogramas de ensayos SCWR a 800 °C con catalizador de niquel para (a) mezcla cuaternaria
(22,5 %p y 20 g de catalizador), y (b) &cido acético con 15,0 %py 10 g

Se pueden observar nanotubos de carbono en las micrografias, detectdndose con
mas frecuencia en muestras de reformado a menor temperatura (igual o0 menor a 600
°C), alta concentracion de &cido acético (15,0 %p) y 10 g de catalizador. En los ensayos
sin catalizador, también se detectaba con mas frecuencia la formacion de nanotubos al
reformarse acido acético con 15,0 %p. Por otra parte, en las muestras ademas de
encontrarse nanotubos de carbono y altas concentraciones de niquel (76,8-99,9 %p), se
detectaron otros elementos como el oxigeno (2,0-16,9 %), aluminio (0,41-7,94 %) y

silicio (0,27-2,21 %).
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Figura 4.35. Microestructura de la muestra de catalizador de niquel (10 g) con residuo de carbono sélido en las
muestras de (a) 15,0 %op acido acético, (b) 15,0/2,5 %op acido acético/hidroxiacetona, (c) 15,0/2,5/2,5 %p &cido
acético/hidroxiacetona/l-butanol, (d) mezcla cuaternaria con 20 g. Ensayos realizados a 240 bar, 1,0 L/h y 600
°C. Micrografias obtenidas con el microscopio SEM y magnificacion de 2500

4.3 Comparacion entre ensayos cataliticos y no cataliticos

En la Tabla 4.25, se muestran los resultados del proceso sin y con catalizador
(utilizando 10 y 20 g), a 1,0 L/h, 240 bar y 800 °C. Para una misma concentracion total
e individual de los compuestos alimentados al proceso, el rendimiento molar de
hidrégeno al usarse 20 g de catalizador es mayor que para 10 g y, a su vez, mucho
mayor que en ausencia del catalizador. Asi, el tiempo de residencia (y la longitud del
reactor) necesario en el proceso disminuye a medida que se aumenta la carga de

catalizador, gracias a la alta actividad catalitica que presenta.
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Tabla 4.25. Resultados en ensayos experimentales sin y con catalizador de niquel, con cargas de 10 y 20 g.
Condiciones de operacion: 1,0 L/h, 240 bar y 800 °C

hovell EPAMR I Rt P ) (e )| experimenta | catzador | WHSY
H» CO, CH,4 CO H, (mol/mol) (9)

20,6 454 34,0 0,0 0,50 - -

5,0 63,2 32,3 44 0,0 3,29 10 5,0

65,3 32,7 0,0 2,0 3,68 20 2,5

16,3 45,1 35,6 29 0,37 - -

15,0 51,0 34,4 12,0 2,6 1,86 10 15,0

56,7 34,5 8,8 0,0 2,48 20 75

52,8 337 13,5 0,0 3,24 - -

50 59,3 30,5 10,2 0,0 4,20 10 5,0

66,2 29,0 49 0,0 5,60 20 2,5

51,1 25,0 23,9 0,0 3,72 - -

5,0 58,6 234 18,0 0,0 5,48 10 50

67,3 22,8 10,0 0,0 8,07 20 25

52,2 36,4 11,4 0,0 6,07 - -

50 68,0 32,0 0,0 0,0 10,86 10 5,0

67,0 33,0 0,0 0,0 11,02 20 2,5

37,3 39,1 23,6 0,0 1,23 - -

50 25 52,8 34,5 12,7 0,0 2,27 10 75

58,4 33,0 8,5 0,0 2,83 20 3,75

19,6 36,0 44,4 0,0 0,64 - -

50 25 67,8 26,7 2,0 35 5,08 10 75

67,6 294 0,0 30 5,10 20 3,75

33,2 30,5 36,3 0,0 1,34 - -

5,0 5,0 48,9 27,3 238 0,0 2,88 10 10,0

55,4 26,5 18,1 0,0 4,08 20 5,0

14,2 43,1 42,8 0,0 0,35 - -

15,0 25 25 454 34,6 20,0 0,0 1,75 10 20,0

45,5 34,5 20,0 0,0 1,89 20 10,0

55,1 331 11,8 0,0 3,31 - -

25 25 69,1 28,9 0,0 2,0 7,52 10 50

68,3 29,7 0,0 2,0 7,81 20 25

55,8 28,5 15,7 0,0 4,28 - -

25 2,5 74,7 253 0,0 0,0 10,40 10 5,0

73,7 26,3 0,0 0,0 10,58 20 25

17,4 46,0 36,6 0,0 0,41 - -

15,0 25 25 34,5 40,8 24,7 0,0 1,14 10 20,0

52,1 32,0 9,6 6,3 2,41 20 10,0

15,0 42,1 39,7 32 0.36 - -

15,0 25 25 40,8 36,9 22,3 0,0 1,53 10 20,0

46,0 34,9 19,1 0,0 1,99 20 10,0

51,0 30,6 18,5 0,0 3,32 - -

25 25 25 65,0 27,3 78 0,0 6,15 10 75

67,9 26,7 54 0,0 7,43 20 3,75

19,1 42,6 38,3 0,0 0,51 - -

15,0 25 25 25 37,9 371 25,0 0,0 1,37 10 22,5

50,6 34,2 13,2 2,0 2,30 20 11,25

Nota: AC: &cido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol; GL: glucosa
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También, los rendimientos de produccion de gases son mas cercanos a los
resultados de simulaciones (equilibrio) al usarse una mayor cantidad de catalizador (20
g) vy, por tanto, menor velocidad espacial WHSV. Por otra parte, al compararse ensayos
de diferentes cargas de catalizador (20 y 10 g), existen mayores diferencias en la
produccion molar especifica de gases para altas concentraciones de fase orgéanica total
alimentada. Esto ocurre, en especial, para los ensayos en los que se alimentan &cido
acético y glucosa en la misma mezcla. En cambio, para ensayos de baja concentracion
de fase orgéanica total (en especial, 5,0 %p para los compuestos puros acido acético y
glucosa, ademas de 2,5/2,5 %p 1-butanol/glucosa), puede usarse tanto 20 como 10 g de

catalizador sin apenas diferencia en los rendimientos de gases producidos.

En la Tabla 4.26, se comparan algunos casos de resultados experimentales sin
catalizador (800 °C de temperatura de reformado) y con cargas de 20 g (600 °C) y 10 g
(500-600 °C) de catalizador. Se observa que las composiciones y rendimientos molares
de hidrogeno en pruebas sin catalizador son similares a los obtenidos con su uso, en las
condiciones de operacion citadas. Esta comparacién demuestra que es posible reducir la
temperatura del proceso SCWR, usando catalizador de niquel, en 200-300 °C respecto a
800 °C, que es la maxima temperatura que debe usarse si no se usara catalizador para
maximizar las producciones molares especificas de gases. Asi, pueden alcanzarse unas
condiciones de operacion dptimas entre la temperatura y la velocidad espacial, teniendo
en cuenta diferentes factores del proceso como el consumo energético y costes
asociados al catalizador (compra, mantenimiento, etc.). Sin embargo,
independientemente de la velocidad espacial usada, a menores temperaturas de
reformado, las producciones molares especificas de hidrégeno disminuyen y las de

metano aumentan. Por tanto, si se desea obtener altas producciones molares especificas
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de hidrdégeno, es necesario incrementar la temperatura y disminuir la velocidad espacial.
Cabe destacar que a 800 °C, se produce la rotura del enlace C-C incluso para ensayos
sin catalizador [56, 57], como se comprobd en los anélisis de muchas muestras liquidas
en los bajos valores de TOC obtenidos. Tambien, la rotura del enlace O-H tiene lugar en
este medio, generandose altas cantidades de CO, y de CHy,, pero el proceso de rotura del
enlace C-H en el reformado de metano es lento si no se usa un catalizador que

promueva esta reaccion, siendo probablemente el paso cinético limitante.

Tabla 4.26. Resultados en ensayos experimentales sin catalizador (800 °C) y con catalizador (cargas de 10-20 g
y temperaturas de 500-600 °C, segiin mezcla considerada)

Composicion de los gases Rendimiento Carga de
AC HY BU GL
(%p) (%p) (%p) (%p) producto (%ov) (base seca) experimental Tem?oeé;\tura catalizador
P P P P H, | CO, | CH. | CO | H, (mol/mol) ©
16,3 45,1 35,6 2,9 0,37 800 -
15,0
16,6 46,3 37,0 0,0 0,31 500 10
50 51,1 25,0 239 0,0 3,72 800
’ 475 | 244 | 281 00 348 600 20
37,3 39,1 23,6 0,0 1,23 800
5,0 25
37,5 38,3 24,2 0,0 1,17 600 20
19,6 36,0 44,4 0,0 0,64 800
50 25
21,6 39,3 33,0 0,0 0,60 500 10
33,2 30,5 36,3 0,0 1,34 800
5,0 5,0
29,1 29,7 41,2 0,0 1,39 600 20
15,0 25 25 14,2 43,1 42,8 0,0 0,35 800
20,8 43,0 36,3 0,0 0,31 500 10
55,1 331 11,8 0,0 331 800
25 2,5
58,1 331 8,8 0,0 3,49 600 10
15,0 25 25 17,4 | 46,0 36,6 0,0 0,41 800
17,3 45,4 37,3 0,0 0,43 600 10
800
150 25 25 15,0 42,1 39,7 3,2 0,36
20,7 42,0 37,3 0,0 0,56 600 10
800
150 25 25 25 19,1 42,6 38,3 0,0 0,51
20,8 42,0 37,1 0,0 0,51 600 10

Nota: AC: acido acético; HY: hidroxiacetona; BU: 1-butanol; GL: glucosa
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4.4 Conclusiones

Este capitulo recoge el conjunto de ensayos y resultados experimentales sobre el
reformado de compuestos modelo por separado y mezclados con agua supercritica, con
y sin catalizador, cumpliéndose el primero de los dos objetivos principales de la Tesis
Doctoral. Ademas, el anélisis y discusion de los resultados ha permitido hacer

contribuciones especificas en este campo de conocimiento.

Asi, se ha comprobado que el reformado sin catalizador es posible, aunque se
requiere una alta temperatura de reformado, sobre 800 °C, alcanzandose eficiencias de
carbono a gas superiores al 90% aunque con producciones molares especificas de gases
lejanas a las de equilibrio. También, se ha propuesto una serie de reacciones intermedias
que originan compuestos intermedios, los cuales pueden interactuar entre si en el caso
de que haya méas de un compuesto modelo alimentado al proceso. Igualmente, los
compuestos finales gaseosos sufren reacciones de water-gas shift y reformado de
metano. El insuficiente tiempo de residencia para reformar el metano, minorado en el
caso de mezclas por la formacion de compuestos intermedios que contindan
reaccionando, conduce a los bajos rendimientos a gas, por lo que es necesario el uso de
un reactor con mayor tamafo y/o de un catalizador. En efecto, con un catalizador de
niquel en base alimina y silice las producciones molares especificas de los gases
aumentan, llegando a ser muy proximas al equilibrio a 800 °C, con los valores
ensayados de concentracion de fase orgénica y caudal alimentado, y empleando
velocidades espaciales de 2,50-11,25 gorg-h™-gear™. Ademés, es posible disminuir la
temperatura de reformado éptima usada en ensayos sin catalizador hasta en 200 °C, lo
que conduce a menores consumos de energia y materiales mas convencionales y
baratos para la fabricacion del reactor, aunque la produccion de H, a 600 °C es inferior

a 800 °C.
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CAPITULOS

APLICACION DEL GAS DE SINTESIS:

PRODUCCION DE BIOCOMBUSTIBLES






En este quinto capitulo se estudia una aplicacion del gas de sintesis del proceso
SCWR que lo transforma en biocombustibles (gasolina, jet fuel (queroseno) y diesel).
Esto se consigue mediante una sintesis de Fischer-Tropsch. En primer lugar, se ha
simulado y disefiado material y energéticamente integrado, con la restriccion de
alcanzar la autosuficiencia energética y el objetivo de maximizar la produccién de
biocombustibles y electricidad. En segundo lugar, se ha realizado un anélisis
tecno-economico del proceso SCWR-FT, estimandose el coste total de inversion, los
costes de produccidn y el precio de venta de los biocombustibles para la evaluacién de
la viabilidad de la tecnologia estudiada. Este estudio de conversién y valorizacion de la
fase acuosa del bio-oil a biocombustibles ha sido publicado en dos articulos en la revista

Energy Conversion and Management [118, 119].

5.1 Estudios previos

En este apartado, se estudiaran las reacciones quimicas y catalizadores propios
de la sintesis Fischer-Tropsch, ademas de los reactores usuales, mencionando aspectos

de las principales plantas industriales existentes en el mundo.

5.1.1 Reacciones quimicas y catalizadores en el reactor Fischer-Tropsch

El proceso de conversion de gas de sintesis en hidrocarburos alifaticos sobre la
superficie de catalizadores metalicos (hierro, cobalto y niquel) fue descubierta por Franz
Fischer y Hans Tropsch en 1923, Millheim (Alemania) [120, 121]. Las condiciones
ensayadas fueron una temperatura de 180-250 °C y presidon atmosférica, observandose
una etapa inicial de adsorcion y disociacion del reactivo CO en la superficie del
catalizador, seguida de un proceso de hidrogenacion que permite la produccion de

mondmeros -CH,- acorde a la siguiente reaccion (R5.1):
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CO + 2H; — -CH»- + H,0 (R51)

Si un mondmero de -CH,-, permanece unido a la superficie catalitica, éste puede
polimerizar con otro monémero de -CH,- y/o grupo alquilo previamente formado en
dicha superficie, participando en el crecimiento de la cadena y formando una molécula
de hidrocarburos cada vez mayor con un nimero n de monoémeros. De esta forma,
mediante la combinacién de monémeros -CH,- que pueden polimerizar, tiene lugar la

siguiente reaccion general del proceso (R5.2):

N CO + 2n Hy — (-CHy-) n +n H,0 (R5.2)

Después de cada etapa de polimerizacion, existen diferentes opciones que pueden darse
en el agregado producido:
1. Continuacion del proceso de crecimiento de la cadena y, por tanto, ésta
permanece en la superficie a la espera de que se afiadan mas monomeros.
2. Se finaliza el proceso de crecimiento de la cadena, que se desprende de la
superficie catalitica como una olefina (alqueno).
3. Se finaliza el proceso de crecimiento de la cadena como en la opcién anterior
pero se produce la hidrogenacion (se agrega otra molécula de H, al

hidrocarburo), desprendiéndose de la superficie como una parafina.

En la Figura 5.1, se muestra gréficamente el mecanismo de formacion de

hidrocarburos FT.

CHa CzHs CzHs
+Hz + Hz +Hz
+ CH:z + CH:z
CH:z CzHa CzHs etc.
CzHa CzHs

Figura 5.1. Mecanismo de formacion hidrocarburos FT
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Por tanto, las reacciones quimicas que describen los pasos finales son la formacién de:

Olefinas: n CO + (2n) H, — CyH2, + n H,0O (R5.3)

Parafinas: n CO + (2n+1) H, — CpHane2+ N HO (R5.4)

En la Ec. (5.1) se muestra que la produccién de olefinas (O) con respecto a la de
parafinas (P) varia exponencialmente con el nimero de atomos de carbono en la

molécula producida (n) [122]
O/P = exp (—%n) =e (5.1)

donde O/P es el ratio molar olefina-parafina, R es la constante de los gases ideales, T es
la temperatura y AE es el cambio en la energia de activacion para el paso de desorcién

de olefina por cada grupo -CH,-, causado por las fuerzas de Van der Waals.

Los catalizadores que pueden usarse en el proceso de Fischer-Tropsch son los
metales hierro, niquel, rutenio y cobalto, siendo el de hierro y cobalto los mas usados.
En cuanto a los costes, éstos suelen referirse al catalizador de hierro, al ser el de menor
coste en comparacion con otros metales activos. En la Tabla 5.1, puede observarse que
el catalizador de cobalto cuesta 230 veces mas que el de hierro, siendo el de rutenio,

31.000 veces [123].

Tabla 5.1. Precios relativos de metales usados en la sintesis de Fischer-Tropsch [124]

Metal del catalizador Hierro Cobalto Niquel Rutenio
Precio (ratio respecto al precio del hierro) 1 230 250 31.000

En un estudio realizado por Dry [123], se describen las ventajas e inconvenientes
de los cuatro catalizadores que pueden usarse en el proceso de sintesis de FT. El
catalizador de niquel no se recomienda debido a la alta selectividad que presenta hacia

el metano. El catalizador de cobalto, a pesar de ser mas caro que el de hierro, presenta
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una mayor actividad (puede llegar hasta una conversion por paso de 50-70 % [125]),
selectividad hacia parafinas e hidrocarburos de mayor peso molecular (diesel y wax
[126, 127]) y vida dtil que el de hierro [127]. Al presentar una mayor actividad y vida

atil, la cantidad usada puede ser menor que en el caso de uso de catalizador de hierro.

El catalizador de rutenio presenta una muy alta selectividad hacia el wax, que
estd compuesto de hidrocarburos de elevado peso molecular (mayor que 240 g/mol). Por
tanto, el uso de este catalizador podria ser viable en plantas con baja capacidad por ser
menor la carga de catalizador necesaria (aunque el precio de venta de los
biocombustibles sea mayor debido a la economia de escala, como se verd mas adelante).
Sin embargo, una desventaja importante de este metal es la dificultad de encontrarlo en

grandes cantidades.

Una ventaja adicional que presentan los catalizadores de cobalto y de rutenio es
gue no se oxidan ni se producen depositos de carbono durante las condiciones normales
de operacion del proceso de sintesis FT. Esto no ocurre con el catalizador de hierro, que
si se oxida a Oxido de hierro [128], y en el que pueden producirse depositos de carbono
que provocarian el bloqueo en los sitios activos del catalizador. De hecho, en los
reactores de lecho fluido las particulas de catalizador de hierro estan en suspension en el
gas de sintesis, que al reaccionar producen agua, provocando la oxidacion de estas
particulas. Ademas, la actividad de la reaccion de WGS es alta para el catalizador de
hierro, pero poco significativa para los catalizadores de cobalto y rutenio. Por ello,
cuando se usa un catalizador de hierro hay que bajar el ratio molar H,/CO a la entrada
del reactor FT, porque parte del CO se convierte en H, y CO,. De esta manera, en los
catalizadores de cobalto la relaciéon molar se encuentra comprendida en 2,0-2,2, bajando
a 1,5-1,7 en los catalizadores de hierro (dependiendo de la temperatura de operacion)
[129].
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Algo comun que presentan todos estos catalizadores es la susceptibilidad al
envenenamiento por azufre, siendo seguramente mas econémico el uso del catalizador
de hierro en estos casos si éste se envenena con frecuencia. Sin embargo, si el objetivo
es producir de manera mayoritaria hidrocarburos de los cortes diesel y wax, a pesar del
posible envenenamiento del azufre, es necesario el uso del catalizador de cobalto para
cumplir con la selectividad requerida en el proceso. Finalmente, otros catalizadores
basados en cromo y molibdeno han sido ensayados [130], pero las actividades en ambos

catalizadores fueron significativamente menores que las del catalizador de hierro.

La selectividad de los productos FT suele describirse mediante un modelo de
distribucion estadistica conocido como ley de distribucion de Anderson-Schulz-Flory
(ASF). Esta ley de distribucion esta dada por la Ec. (5.2), y proporciona la fraccion
molar de hidrocarburos producidos (acn) en la sintesis de FT en funcion del nimero de
atomos de carbono de los hidrocarburos producidos (n) partiendo de uno (que
corresponde al metano) [31]. Ademas, mediante la Ec. (5.3) se obtienen las fracciones

en peso (wcp) de los hidrocarburos formados.

acp, = a1 (1—a) (5.2)

Wen = a1 (1-a)’n (5.3)

La selectividad, por tanto, puede describirse a partir del parametro de
probabilidad de crecimiento de la cadena («), variando entre un valor de cero (no existe
crecimiento de la cadena) y uno (crecimiento infinito). La ecuacion de Song (2004,
[131]) se usa con frecuencia para obtener dicho pardmetro de probabilidad para
catalizador de cobalto y reactor tipo slurry. En esta ecuacion, se obtiene a en funcion de

la temperatura de operacion del reactor (en Kelvin) y de las fracciones molares de los
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gases CO y H; en la corriente de alimentacion (yco € Yw., respectivamente) [131], como
puede verse en la Ec. (5.4):

a= (A o __ 4 B) (1 —0,0039(T — 523)) (5.4)

YHytYco

El valor constante de —0,0039 se obtiene con el ajuste de la ecuacion con datos
experimentales obtenidos por Van der Vaan y Beenackers (1999) [132], mientras que A
y B son coeficientes con valores de 0,2332 + 0,0740 y 0,6330 = 0,0420,
respectivamente. De la expresion anterior, se observa que con una reduccién de la
temperatura en el reactor FT se aumenta la produccion de hidrocarburos mas pesados.
Sin embargo, debe tenerse en cuenta que no se debe bajar en exceso la temperatura de
operacion (limite inferior de 180 °C) para evitar que la conversion del gas de sintesis
disminuya de manera notable, ya que las reacciones necesitan de una cierta cantidad de
energia de activacion para que éstas se inicien y se mantengan en el reactor. Por otra
parte, el rango de valores de « depende del tipo de catalizador. En catalizadores de
hierro, los valores se encuentran comprendidos entre 0,50 y 0,70, mientras que el rango
es de 0,85-0,95 para catalizadores de cobalto y de rutenio [133, 134]. De hecho, las
plantas mas recientes que usan un catalizador de cobalto presentan valores minimos de
a igual a 0,90 [135].

En cuanto a la cinética, la complejidad del mecanismo de reaccion FT y la gran
cantidad de especies involucradas son los principales problemas a la hora de modelar y
disefiar el reactor. Sin embargo, y a pesar de esto, existen numerosos modelos con
diferentes estructuras que predicen las velocidades de reaccion del proceso de sintesis
FT. La mayoria solo tienen en cuenta la velocidad de consumo del CO en el reactor (—
Rco, expresado en mol de CO-kgcatanzado,'l-s'l), aunque algunos describen también la

formacion de hidrocarburos como son los casos de Ermolaev et al. (2015) [136] y el de
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Yang et al. (2016) [137], ambos para catalizadores de cobalto en reactores de lecho fijo.
En cuanto a los modelos que solo tienen en cuenta el consumo de CO, Wojciechowski
et al. (1988) [138] desarroll6 uno, a 190 °C y Py, que variaba de 0,07 a 0,68 MPa 'y Pco
entre 0,003 y 0,93 MPa, Ec. (5.5)

a pb
k PHZPCO
(1+2K; PEHPRL)?

—Reo = (5.5)

donde k es la constante cinética, a y b son los érdenes de reaccion, K; es la constante de
adsorcién para el compuesto adsorbido i, mientras que c; y d; son términos relativos a
los reactivos adsorbidos. También, existen modelos como los de Yang et al. (1979)
[139], Wang (1987) [140] o Zennaro et al. (2000) [141], que consisten en expresiones
simples del tipo Ec. (5.6):

—Rco = kP,‘}ZPé’O (5.6)

Sin embargo, Zennaro et al. (2000) [141] y otros autores dejaron constancia de que el
mejor ajuste se consigue para un modelo con ecuacion del tipo Langmuir-Hinshelwood,
parecido al propuesto por Yates y Satterfield (1991), que estudiaron la cinética del

catalizador de cobalto (Co/MgO) en un reactor de tipo slurry [142]:

_ _ kPy,Pco
Reo = (1+Ky Pco)? (5.7)

calculandose los parametros k y K; como sigue:

1 1
493,15 T

k =8,8533 x 1073 exp [4494,41( )] (mol s~ kg bar=?) (5.8)

Ky = 2,226 X exp |-8236 (ﬁ - %)] (bar-1) (5.9)

donde T es la temperatura en Kelvin; los ensayos se realizaron en el rango de

temperaturas 220-240 °C.
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También, existen modelos en los que se incluye la presion parcial del agua,
como es el caso del modelo de Bathelia et al. (2011) [143] y Ma et al. (2014) [144], a
pesar de que Dalai y Davis (2008) [145] revisaron los efectos del comportamiento del
agua de los catalizadores de cobalto (sin y con soporte), concluyendo que los efectos
positivos o0 negativos del agua en la sintesis de FT son complejos de determinar y
dependen de la carga del metal, soporte y naturaleza del mismo.

De esta manera, y teniendo en cuenta que para catalizadores de cobalto no se da
la reaccion de WGS, en este estudio no se ha considerado el efecto del agua y se ha
usado el modelo cinético de Yates y Satterfield [142], y la ecuacion de Song para la
determinacion del parametro de probabilidad de crecimiento de la cadena [131]. Ambas
ecuaciones sirven para un catalizador de cobalto y un reactor de tipo slurry (modalidad
de baja temperatura en el reactor FT), siendo la elegida para este proceso de produccion

de biocombustibles en esta Tesis Doctoral.

5.1.2 Reactores de sintesis Fischer-Tropsch

Los reactores de sintesis de FT pueden clasificarse por su temperatura de
operacion vy tipo de catalizador usado. Los reactores de baja temperatura de operacion
(denominados LTFT, low temperature FT) operan entre 200 y 250 °C [146]. En este
caso, el catalizador puede ser de hierro o cobalto, referido a Fe-LTFT (generan
hidrocarburos pesados con apreciable contenido en olefinas) y Co-LTFT (también
generan hidrocarburos pesados pero con bajo contenido en olefinas) [147]. En ambos
casos, los hidrocarburos de cortes mas pesados (diesel y wax) son los deseados. En
cambio, los reactores que operan a alta temperatura (HTFT, high temperature FT, 320 a
350 °C), usan catalizador de hierro y producen hidrocarburos mas ligeros (de menor
peso molecular) con gran contenido en olefinas, siendo el corte de gasolina el producto

deseado [146, 147]. También, se pueden obtener con esta modalidad otros productos
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quimicos de valor, como son alcoholes, aromaticos y cetonas, ya que la produccion de
este tipo de compuestos organicos aumenta con la temperatura de operacion [147]. Por
otra parte, el catalizador de cobalto no se usa para la modalidad HTFT porque la
selectividad hacia el CH4 aumentaria y se produciria mas cantidad en comparacion con
el uso del catalizador de hierro para alta temperatura de sintesis FT.

De esta manera, la eleccién del tipo de reactor dependerd de manera directa de la
distribucion de productos que se desee alcanzar, ademas de las caracteristicas de dicho
equipo que permitiran una mayor o menor eficiencia energética global y de produccion
de biocombustibles [148]. No obstante, cabe destacar que sea cual sea la tecnologia de
reactor FT elegida, es necesaria una eliminacién rapida del calor en el sistema para
evitar que las particulas de catalizador puedan sobrecalentarse y perder efectividad. Las
tecnologias de reactores de FT pueden ser de tres tipos [148]: lecho fluidizado (el
catalizador se mantiene en suspension por el gas de sintesis), lecho fijo (el catalizador se
aloja dentro de los tubos) y tipo slurry (reactor de tres fases con gas de sintesis,
productos liquidos y catalizador sélido). En la Tabla 5.2, se muestra un resumen de los
compuestos que pueden obtenerse a partir de cada tipo de operacion (alta o baja

temperatura) y de la destilacion del petréleo en combustibles convencionales [148].

Tabla 5.2. Compuestos obtenidos a partir del proceso FT (modalidades HTFT y LTFT) y de la destilacion del
petroleo [148]

Propiedad HTFT (Alta T3-FT) LTFT (Baja T®-FT) Dest. Petréleo
Alcanos > 10 % Producto principal Producto principal
Cicloalcanos <1% <1% Producto principal
Alquenos Producto principal > 10 % Ninguno
Aromaticos 5-10 % <1% Producto principal
Oxigenados 5-15 % <1% <1 % de oxigeno
Especies con azufre Ninguno Ninguno 0,1-5 % de azufre
Especies con nitrégeno Ninguno Ninguno < 1 % nitrégeno
Agua Principal subproducto Principal subproducto 0-2 %

En la operacion de un reactor de lecho fluidizado (pueden ser circulante, CFB, o

burbujeante, BFB) [31, 148-150], el catalizador puede extraerse sin problemas para su
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regeneracion, sin interrumpir la operacion. Sin embargo, al operar en fase gaseosa, se
restringe mucho la selectividad hacia productos liquidos FT en gran parte debido a la
produccion de hidrocarburos gaseosos C;1-Cy4, que puede llegar a ser superior al 50 % a
350 °C (HTFT, con a = 0,70). Con esta tecnologia, se obtienen productos valiosos como
gasolina, olefinas y otros productos quimicos (alcoholes, cetonas, etc.). Como principal
desventaja de este reactor, la vida util del catalizador es de solo 40-45 dias por
desactivacion del mismo al depositarse residuos carbonosos generados [31, 148].

En los reactores de lecho fijo multitubulares [31, 148-150], el gas de sintesis
atraviesa los lechos cataliticos alojados en los tubos, mientras que el agua de
refrigeracion circula a través de la estructura del equipo, eliminandose asi el calor
proveniente de las reacciones exotérmicas. Los productos FT de mayor peso molecular
(parafinas que constituyen, fundamentalmente, los cortes FT-diesel y FT-jet fuel) se
encuentran en fase liquida en las condiciones de operacion del reactor y descienden por
las paredes de los tubos [148]. Esta tecnologia presenta la ventaja de que no necesita un
sistema de separacion entre el catalizador (sélido) y fase liquida (compuesta por
hidrocarburos y agua). Sin embargo, tiene la limitacion de que la operacion en el reactor
debe interrumpirse para cambiar la carga de catalizador, por las impurezas que pueda
tener el gas de sintesis y el consiguiente posible envenenamiento del catalizador [149,
150]. También, esta desactivacién puede ocurrir por la presencia de compuestos
organicos de alto peso molecular (waxes y coke) en los poros del catalizador, siendo
necesaria una limpieza del lecho cada cierto tiempo para la eliminacion de estos

depdsitos [149].

La tecnologia del reactor de tipo slurry (SBCR, slurry bubble column reactor)
LTFT con catalizador de cobalto para destilados medios (queroseno, diesel), gasolina y

waxes se desarrolld en los afios 20 del pasado siglo. Es la tecnologia de reactor FT mas
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prometedora en términos de actividad, selectividad hacia productos liquidos y

flexibilidad operativa del catalizador [31, 148-150]. Las reacciones tienen lugar en un

medio en el que confluyen tres fases, estando el gas de sintesis mezclado con los

hidrocarburos liquidos producidos y en contacto con el catalizador solido (el catalizador

suspendido en el liquido FT). El gas de sintesis se alimenta por el fondo del reactor y

pasa a través de un distribuidor, de tal manera que las burbujas de gas ascienden a través

de la mezcla de fases y el calor de reaccion se elimina a través del agua de refrigeracion

que circula por el interior de los tubos [149]. Los productos obtenidos son los mismos

que en el caso del reactor de lecho fijo (principalmente, FT-diesel ultra-limpio) y, en

comparacion con este tipo de reactor, el SBCR presenta las siguientes ventajas [31, 147,

149, 151];

Mayor capacidad por cada reactor (reactores de hasta 10 m de diametro) que
para reactores de lecho fijo multitubular.

Facil operacion isoterma en el reactor, ya que la transferencia de calor se
incrementa por el movimiento constante de la mezcla liquida-sélida (lechada, en
inglés slurry).

Posibilidad de tratamiento y extraccion en continuo del catalizador por
problemas de desactivacion y/o envenenamiento del mismo, permitiendo que en
ningln momento se requiera parar la operacion en el reactor.

Menor coste capital (hasta un 60 % menos) con respecto al reactor multitubular
gue necesita un gran numero de tubos (hasta 100.000) para una correcta
transferencia de calor en el equipo [152].

Baja caida de presion (menor a 1 bar) al usarse particulas de catalizador con

tamariio de 2-3 mm, traduciéndose en un menor coste de operacion [148, 153].
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Parte del producto gaseoso y los reactivos no convertidos son recirculados de
nuevo al reactor. La mezcla de fases liquida-sélida es extraida lateralmente del reactor,
siendo necesaria una efectiva separacion de la corriente liquida (hidrocarburos y agua) y
la masa sélida de catalizador, con el objetivo de minimizar las pérdidas de
hidrocarburos y catalizador en ambas corrientes [31].

En la Tabla 5.3 se muestran varias tecnologias de reactores FT usadas en
diferentes plantas de produccién hidrocarburos FT. Las tecnologias SMDS (Shell
Middle Distillate Synthesis) y SSPD (Sasol Slurry Phase Distillate, que sustituyo al
reactor de lecho fijo multitubular ARGE de la planta Sasol 1) son las que mas se han
comercializado, instaldndose en plantas de empresas diferentes a las que desarrollaron

esas tecnologias (Shell y Sasol, respectivamente) [154].

Tabla 5.3. Diferentes tecnologias de reactores FT con sus condiciones de operacion, caracteristicas, principales

productos y plantas donde se encuentran [150, 155, 156]

Reactor Condiciones de Caracteristicas Productos Planta
operacion (produccién en
bbl/dia)
SASOL
Temperatura: 330-350 °C Lecho fluidizado _Componentes Sasol 2y 3,
Advanced - L - ligeros (hasta Cy) g
synthol (SAS) Presion: maximo 40 bar burbujeante (BFB) Gasolina y otros Secunda, Sudéfrica:
HT-FT Catalizador: hierro quimicos 160.000
Lecho fluido
Temperatura: 340 °C circulante (CFB) Principalmente
HT-Sg‘Ir]t(hSOz:sol) Presion: 20 bar Recirculacion del gasolinay Su%?rsif:j' igy(’)oo
Catalizador: hierro catalizador olefinas T
(ciclones)

Reactor slurry

Principalmente

ORYX GTL,

Sasol S_Iu_r ry Temperafltlurla: 220-240°C 2500 bbl/dia por wax y parafinas Qatar: 34.000
Phase Distillate Presion: 20-30 bar duci Sasol 1. Sasolb
(SSPD) LT-FT Catalizador: cobalto _'reactor para procucir 350" 1, Sa501UrY,

) Didmetro: 5 m diesel Sudafrica: 5.600

Shell Middle - .

Distillate Temperatura: 220-240 °C Parafinas de larga Pearl, Qatar:
- L Reactor de lecho cadena 140.000
Synthesis Presion: 20-30 bar . - ; . .
- . fijo multitubular. (alto numero de Bintulu, Malasia:
(SMDS) Catalizador: cobalto carbono) 12,500
LT-FT '
Baja temperatura Reactor slurry . Sannazzaro, Italia
Gasel (Axens) Catalizador: cobalto Diesel (planta piloto): 20
. Reactor _—
BP Bajq temp.eratura multitubular Diesel N|k|sk|., Alaﬁka
Catalizador: cobalto lecho fijo (planta piloto): 250

Nota: 1 barril (bbl USA) equivale a 158,987 L.
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En la actualidad, se estan investigando nuevas modalidades de reactores a escala
piloto para mejorar las desventajas que presentan tanto los reactores multitubulares de
lecho fijo como los de tipo slurry. Estos son los reactores de membrana (MR) y
monoliticos (MLR) que, a pesar de requerir bajos tiempos de residencia en el reactor
que reducen la carga de catalizador, conllevan dificultades relacionadas con los
microcanales del reactor aun no resueltas, como el atasco en los mismos, la dificultad

para reemplazar el catalizador, etc. [147].

5.1.3 Plantas de conversion a combustibles liquidos a partir de Fischer-Tropsch
Se pueden obtener combustibles liquidos sintéticos a partir del proceso de
sintesis Fischer-Tropsch (FT) de un gas de sintesis, que puede obtenerse a partir de la
gasificacion de gas natural, carbon o biomasa (procesos XTL). La alimentacion elegida
para su gasificacidn, en muchas ocasiones, depende del enclave donde se implemente la
instalacion [157]. Por ejemplo, en zonas de gran abastecimiento de gas natural, como es
el caso Qatar y Malasia, se encuentran las plantas de Shell Bintulu y Pearl GTL que
usan la tecnologia GTL y que producen mas de 100.000 bbl/dia de destilados entre las
dos [157, 158]. En China, en cambio, las plantas son principalmente de tecnologia CTL
al disponer de mucho carbon, como es el caso de la planta Sinopec/Syntroleum [157,
159]. En Sudaéfrica, existen plantas tanto con tecnologia CTL como GTL, mientras que
en el Norte de Europa existen plantas BTL (por ejemplo, Choren en Alemania) [160].
En la Tabla 5.4, se presentan diferentes plantas XTL (carbén, gas natural y biomasa)

con proceso de sintesis FT existentes en el mundo.

La compariia Sasol construyé un reactor de tipo slurry a escala comercial (Sasol

Slurry Phase Distillate (SSPD), Tabla 5.3) con un diametro de 5 m, una altura de 22 m
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y una capacidad de 2.500 bbl/dia, aproximadamente, que se usa en la actualidad en las

plantas de Sasol 1 (sustituyo al reactor ARGE), Oryx GTL y Escravos GTL [31, 148].

Tabla 5.4. Diferentes plantas XTL (carbdn, gas natural y biomasa) en el mundo con reactores FT [148, 157-
162]. Produccién en barriles por dia (1 bbl USA/dia equivale a 158,987 L/dia). Nota: Datos encontrados en
literatura abierta y publica

Nombre de la planta Lugar Fecha Tecnologia FT Alimentacion Producto
(empresa) para la planta primarioy
(Tecnol. XTL) produccion
Fe-HTFT CFB
(hasta 1990), Carbon hasta Gasolina (disefio
Co-LTFT SBC . inici
Sasol 1 Sasolburg, 1955- (1993-actualidad) 2005 (CTL); |n|c] al_) , Waxes'y
. . Gas natural de quimicos en la
(Sasol) Sudéfrica actualidad en paralelo con 2005-actualidad talidad
reactor lecho fijo -actualida actualidad
Fe-LTFT (GTL) 5.600 bbl/dia
(hasta 1993)
Sasol 2: 1980- Fe-HTFT CEB Gasoli
Sasol 2y 3 Secunda, actualidad: - Fe- asolinay otros
Y ne _ (hasta 1995); Fe- | apon (CTL) quimicos
(Sasol) Sudéfrica Sasol 3: 1983- HTFT BFB 160.000 bbl/dia
actualidad (1995-actualidad) '
Mossel Bay, 1993 - Gasolina y Diesel
Mossgas (PetroSA) Sudafrica actualidad Fe-HTFT CFB Gas natural (GTL) 45,000 bbl/dia
Bintulu . .
. -] 1993 - Co-Lecho fijo Destilado
Shell Bintulu (Shell) Malasia actualidad LTET Gas natural (GTL) 12 500 bbl/dia
Ras Laffan, 2011- Co-Lecho fijo Destilado
Pear| GTL (Shell) Qatar actualidad LTFT Gas natural (GTL) | 145 000 bbl/dia
Destilado
Oryx GTL 34.000 bbl/dia
(Qatar R‘""SQ;?;I""”' o | CoLTFTSBC | Gasnatural (GTL) | (disefio); 24.000
Petroleum/Sasol) bbl/dia (2008-
actualidad)
Escravos GTL Escravos, 2013- Destilado
(Chevron) Nigeria actualidag | CO"LTFTSBC | Gasnatural (GTL) | 5 500 phi/dia
Sinopec/Syntroleum Zhenhai 2011 b id Carbén (CTL) Quimi
| » enhai, 1- esconocido arbon , uimicos
(p_anta demostracion) China actualidad (confidencial) coke, asfalto 80 bbl/dia
(Sinopec/Syntroleum)
Syntroleum Catoosa cat Diesel
» atoosa, iese
(planta demostracion) EEUU 2003-2006 SBC Gas natural (GTL) 20 bbl/dia
(Syntroleum)
Rentech PDU Commerce 2008- Fe-LTET sgc | Gasnatural (GTL) | Jet fuel y diesel
(Rentech) City, EEUU actualidad y coke de petréleo 1000 bbl/dia
Choren BTL Friburgo, 2007- Biomasa (BTL) | 300 bbl/dia diesel
(Choren) Alemania actualidad Co-LTFT SBC humedad < 40 % (43,2 t/dia)

La planta Oryx GTL, que pertenece a las compafiias de Qatar Petroleum (51%) y

Sasol (49%), produce destilados de hidrocarburos C1o-Cyo correspondientes a los cortes

queroseno Yy diesel, y presenta una eficiencia energética global de 52 %. EIl reactor

utilizado en el proceso de sintesis FT es el SSPD (Sasol Slurry Phase Distillate, también
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usado en las plantas de Sasol 1 y Escravos GTL [31, 148]) y cabe destacar el uso de
algunos equipos que en el proceso estudiado en esta Tesis Doctoral se han tenido en

cuenta, como se vera en los proximos apartados de este capitulo [161, 162]:

1. Reactor de WGS. Parte del hidrégeno alimentado al reactor LTFT se genera
en esta unidad.

2. Sistemas de adsorcion PSA, donde se produce la separacion del hidrogeno
del resto de gases.

3. Reactor hydrocracker, donde la corriente de wax reacciona para maximizar

los destilados medios FT-jet fuel y FT-diesel.

La planta GTL en Bintulu (Malasia) usa reactores de tipo multitubular (SMDS,
Shell Middle Distillate Synthesis [31, 151, 163]) para la produccion de parafinas con
alto peso molecular. El catalizador es de tipo cobalto y la relacion molar Ho/CO es de
1,8 a la entrada del reactor FT. El wax se separa y se procesa, con una corriente de
hidrégeno, en un reactor de hydrocracking con catalizador de metal noble, dando lugar a
una produccién de 12.500 bbl/dia y una eficiencia energética global (conversion de gas

natural a liquido) del 54 %.

La planta Choren BTL [160] produce diesel a partir del proceso de sintesis FT vy,
previamente, generacion de gas de sintesis a partir de gasificacién de biomasa. Esta
planta presenta una produccion de 1,8 t/h (13.000 t/afio) de combustible diesel, y una
eficiencia global de aproximadamente 45 % [164]. Ademas, la alimentacion de biomasa
es de 10,5 t/h (65.000 t/afio, se suministra la cantidad necesaria cada cinco dias),
estando constituida por astillas y residuos de madera y paja. Una vez producido el gas
de sintesis, éste se dirige a la unidad de sintesis FT, que tiene lugar a 200 °C y 20 bar y

usa un catalizador de cobalto.
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5.2 Objeto del proceso propuesto

Como alternativa a las diferentes modalidades de produccién de combustibles
sintéticos, asi como de otras rutas de produccion de biocombustibles, en esta Tesis
Doctoral se propone un proceso de conversion de la fraccion acuosa del bio-oil a
biocombustibles liquidos (LTL). La idea de este proceso, denominado SCWR-LTFT
(por elegirse la modalidad de baja temperatura en el reactor FT), se muestra a partir del

diagrama de bloques de la Figura 5.2.

CALOR REGUERIDO PARA EL REFORMADD SCW

REACTOR SCWR |
240 bar, 800°C
REACTORHWGS
4] bar, 350°C
TURBINA
CHRO+HO Gas Producio sl -
e = — —_—
—~— HORNOD
1 bar, 1000°C
POTENGIA | Aire
W +-—
‘ * Hidrocarburos gassosos (004
Haciz la atmasfera ™, GCas -:ecombl.sliérl cH,
W
DRY REFORMING |
DRY REFORMING !
1 bar, 60 °C
20 5ISTEMA PSA
H., CO, 20 bar, 35°C o Gasalina (C+Ca)
CHs Oy CH., CO:
: d_p- CO; puro psra secussto
COLUMNA
. Ligeros DESTILACION
Hz,CDl SINTE 515 Fischer- 3
Tropsch
20bar, 220°C c o Quweroseno (Gl
———-
M;\ COLUMNA
SN {Hz, CO, CHa, CO) :
’ - v~ |oesTiLAcion Dissel (Cor O}
Sistemas de PSA 1
40 bar, 35°C
REACTOR 0 Pesados
HYDROCRACKING e COLUMNA
35 bar, 360°C Froductes DESTILACION
Hydrocracking 2
Hz Puro o
. Wiax (Caz) 1

Figura 5.2. Diagrama de bloques del proceso estudiado (SCWR-LTFT)

La fraccion acuosa del bio-oil se reforma en condiciones supercriticas para la
generacion del gas de sintesis, que se expande en la turbina para generar energia
eléctrica. EI aumento de los caudales molares de H, y CO, manteniéndose la relacion
molar H,/CO adecuada en la corriente de entrada al reactor LTFT, se realiza mediante

reactores de WGS y Dry reforming, ademas de los dos sistemas de PSA. El sistema del
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reactor LTFT cuenta con un lazo de recirculacion para aumentar la conversion global
del CO en biocombustibles, y una purga para evitar la acumulacion de inertes en el
sistema. Finalmente, los hidrocarburos FT son separados en diferentes cortes a partir del
tren de destilacion, aumentandose la produccion de FT-diesel y FT-queroseno gracias a
la alta reactividad que presentan las parafinas de alto peso molecular (corriente wax) al
alimentarse al reactor de hydrogracking [165]. La disposicién del reactor LTFT, seguido
del tren de destilacion y reactor hydrocracking, puede encontrarse en plantas
industriales [126]. En cuanto a la energia térmica necesaria para que pueda tener lugar
la operacion en la planta propuesta, proviene de la combustion de diferentes corrientes
que contienen hidrocarburos ligeros, metano y parte del gas de sintesis (si es necesario).
De esta forma, la planta se ha disefiado para ser energéticamente autosuficiente y no es
necesario el aporte de un combustible adicional como fuente de energia térmica en

condiciones estacionarias. Tampoco se consumira energia eléctrica de red.

Este proceso, que permite una valorizacion eficiente del residuo de fraccién
acuosa del bio-oil, ha sido disefiado y simulado para obtener las condiciones que
maximizan la eficiencia de carbono (cantidad usada en la produccion de
biocombustibles dividido por el total alimentado al sistema) y la eficiencia energética
global del proceso. Maximizandose dichas eficiencias, el primer objetivo es la
obtencion de las mayores cantidades posibles de biocombustibles liquidos, seguido de la
generacion de potencia eléctrica neta y, en tercer y cuarto lugar, el aprovechamiento del
agua de cogeneracion y de la corriente pura de CO,. Este proceso presenta un balance
negativo de emisiones de CO; a la atmoésfera, porque el CO, es capturado y podria
valorizarse segun algunos estudios encontrados, por ejemplo, mediante hidrogenacién
del CO; produciéndose compuestos de valor como el metanol y DME [166, 167]. De

hecho, algunos investigadores del ICQ (Instituto Catalan de Investigacion Quimica) han
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demostrado que es posible convertir CO, (conversion del 95 %) en metanol
(selectividad del 98 %), usando un catalizador compuesto de cobre, zinc y aluminio
(temperatura y presion de 260 °C y 360 bar, respectivamente) [168]. Esto, también se ha
conseguido por parte de investigadores estadounidenses [169]. Sin embargo, no se ha
tenido en cuenta esta posible valorizacion en este estudio, puesto que en la actualidad no
es una aplicacion comercial y se encuentra en fase de demostracién. No obstante, si se
tuviera en cuenta en un futuro préximo, podria ser una fuente de ingresos secundaria la

venta de CO, y haria aun mas interesante el proceso.

Posteriormente, una vez disefiado, simulado y analizado el proceso de estudio, se
realizard& una evaluacion tecno-econdmica del mismo analizdndose diferentes
escenarios. Para cada uno de ellos, se estimara la inversion total y costes de produccion
que permiten la obtencion del valor actualizado o presente neto (net present value, en
inglés), periodo de retorno de la inversion (payback period) y precio minimo de venta
de los biocombustibles (FT-gasolina, FT-diesel y FT-jet fuel) con el que se tiene un
valor neto presente nulo (este precio, en inglés, se denomina break-even price),
considerando la venta de electricidad. Ademas, se abordara un analisis de sensibilidad
para investigar el efecto de algunos factores, como son la capacidad de la planta y la
incertidumbre de la inversion de capital o precio de alimentacion de biomasa en el

precio minimo de venta de los biocombustibles.

Finalmente, cabe destacar que no se han encontrado otros estudios que realicen
el disefio y andlisis tecno-economico para la disposicion del proceso propuesto
(combinacién de las tecnologias SCWR y Fischer-Tropsch), y si varios sobre
conversiones CTL [170, 171-173], GTL [170, 171] y BTL [6, 153, 174, 175]. Las
consideraciones y detalles tenidos en cuenta en el desarrollo del proceso SCWR-LTFT

pretenden que sea lo méas proximo posible al de una planta industrial real. Ademas, el

202



disefio ha tenido en cuenta la sostenibilidad ambiental, al reducirse las emisiones totales

de CO; a la atmosfera y valorizarse una corriente residual en la produccion de bio-oil.

5.3 Descripcion detallada del proceso SCWR-LTFT

En la Figura 5.3 se ilustra el diagrama de flujo del proceso SCWR-LTFT,
indicandose en el pie de la figura el significado de los distintos colores usados en las
corrientes y las etiquetas en algunos equipos de transferencia de calor. Este proceso se
divide en cuatro secciones: (1) reformado con agua supercritica (SCWR) de la fraccion
acuosa del bio-oil, (2) zona de tratamiento y acondicionamiento del gas de sintesis, (3)
reactor de sintesis de Fischer-Tropsch, unido al lazo de recirculacion correspondiente, y
(4) tratamiento y separacion de productos Fischer-Tropsch. En la segunda seccion, el
objetivo es aumentar el flujo molar de hidrégeno y monéxido de carbono, ademas de
alcanzar la relacion molar H,/CO adecuada a la entrada del reactor. Esto se consigue
mediante el reactor de water-gas shift (WGS), reactor de reformado de metano seco (dry
reforming, DR) y dos sistemas de PSA (pressure swing adsorption). En la cuarta
seccion, en cambio, la separacion de productos se realiza a través de las columnas de

destilacion y reactor de hidrocracking.

A continuacion, se explican estas cuatro zonas de manera mas detallada,
refiriéndose al diagrama de flujo de la Figura 5.3 y a figuras parciales del mismo que se
irdn indicando con el objeto de facilitar la interpretacion del diagrama de flujo
completo. Por otro lado, en la Tabla 5.5, se presentan las especificaciones técnicas de
los principales equipos de la planta, mostrandose en la Tabla 5.6 las correspondientes a
equipos de transferencia de calor y auxiliares (divisores de corrientes que hacen las

veces de valvulas, bombas de refrigeracion, etc.).
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Figura 5.3. Diagrama de flujo con la integracion energética del proceso SCWR-LTFT.

Las lineas de colores corresponden a las corrientes de: gases de combustion procedentes del horno (rojo), fraccion acuosa del bio-oil y gas de sintesis producido en el reactor SCWR (negro),
gases de entrada-salida del reactor DR y tratamiento de gases producidos con SEP2, PSA1A y PSA2A (rosa), sintesis de FT (marroén), entrada y salida de los equipos que forman la zona de
separacion y refinado de biocombustibles liquidos (gris), salida del reactor de hydrocracking (verde), agua de refrigeracion (azul). En los intercambiadores de calor en los que uno de los
fluidos es agua de refrigeracion o gas de combustion procedente del horno, el nombre en la etiqueta de la corriente correspondiente se simplifica indicdndose “F-..."” (“de procedencia”) en la

entraday “T-...” (“a destino”) a la salida.



Tabla 5.5. Especificaciones de las principales unidades en las simulaciones del sistema SCWR-LTFT

Cadigo Equipos y especificaciones

P1 Bomba - Eficiencia: 0,80; Presion de salida: 240 bar

P2 Bomba - Eficiencia: 0,70; Presion de salida: 35 bar

COMP1 Trenes de compresion; Tipo: Isentropico; Eficiencia isentrépica: 0,76; Eficiencia mecanica: 0,98; Dos enfriadores

COMP3 intermedios y uno final a 35 °C; Presion de salida: 15 bar (Ratio de compresion por etapa: 2,47)

COMP2 Trenes de compresion; Tipo: Isentropico; Eficiencia isentrépica: 0,76; Eficiencia mecanica: 0,98; Dos enfriadores

COMP4 intermedios y uno final a 35 °C; Presion de salida: variable (3,43 ratio compresion como maximo)

COMP5 Compresor - Tipo: Isentropico; Eficiencia isentrépica: 0,70; Eficiencia mecanica: 0,98; Presion de salida: 20-40
bar

COMP6 Compresor - Tipo: Isentrdpico; Eficiencia isentrépica: 0,70; Eficiencia mecanica: 0,98; Presion de salida: 20-35
bar

COMP7 Compresor - Tipo: Isentropico; Eficiencia isentrépica: 0,75; Eficiencia mecanica: 0,98; Presion de salida: 35 bar

TURB1 Turbina - Tipo: Isentropico; Eficiencia isentropica: 0,85; Presion de salida: variable.

TURB2 Turbina - Tipo: Isentropico; Eficiencia isentropica: 0,85; Presion de salida: 1 bar

HWGS Alta temperatura reactor Water-Gas Shift; REquil; Temperatura de operacion: 350 °C; Caida de presion: 0,1 bar;
CO + Hzo <> C02 + H2

DRYREF Reactor dry reforming (reformado seco de metano); REquil; Reactor isotermo: 600 °C; Presién de operacion: 1,1
bar; CH4 + C02 L d 2H2 +2CO

HYDR Reactor de hydrocracking (hidrocraqueo, RStoic); Temperatura de operacion: 360 °C; Presion: 35 bar; Corriente
46-HYD: 26 %p, C19-Cy3; 42 %p, C14-Cyg; 32 %p Cyo. [176]

RFT Reactor de Fischer-Tropsch de baja temperatura (Low-Temperature, LTFT); RStoic; Temperatura de operacion:
220 °C; Presion de operacion: 20 bar.

SEP-SEP4 | Cuatro unidades de separacion gas-liquido (tipo flash); Temperatura: 35 °C; Caida de presion: 0,1 bar

DECANT | Separador liquido-liquido (Decantador); Temperatura: 35 °C.; Caida de presién: 0,1 bar

PSA1 Unidad de adsorcion en el primer sistema de PSA (simulado como separador ideal); separa la mayoria del H, (95
%) respecto a los otros gases [177]; Presion de salida: variable (corriente de H,, 16-H), 1,1 bar (resto de gases)

PSA2 Unidad de adsorcidn en el primer sistema de PSA (simulado como separador ideal); corriente rica en CO (zona
inferior): 98 % CO, 1 % de CO, y CH, [177]; Presion de salida: 1,1 bar (zona superior e inferior de la unidad)

PSA1A Unidad de adsorcion en el segundo sistema de PSA (simulado como separador ideal); separa la mayoria del H,
(95 %) a partir de otros gases [177]; Presion de salida: variable (corriente de H,, 31-H), 1,1 bar (resto de gases)

PSA2A Unidad de adsorcion en el segundo sistema de PSA (simulado como separador ideal); corriente rica en CO (zona
inferior): 98 % CO, 1 % para CO, y CH, [177]; Presion de salida: 15 bar (corriente 34), 1,1 bar (corriente 35-CO)

PSA3 Unidad de adsorcidn en el segundo sistema de PSA (simulado como separador ideal); corriente rica en CO, (zona
inferior): 90 % CO,, 9 % CH,, 0,5 % CO y H, [177]. Presion de salida: 1,1 bar (zona superior e inferior de la
unidad)

PSA4 Unidad de adsorcion (simulado como separador ideal); separa la mayoria del H, (95 %) respecto a los otros gases
[177]; Presion de salida: la misma que la unidad SEP4

DEST1 Columna de destilacion (pesado-ligero); recuperacion del C;3H,g (corriente de destilado): 90 %, recuperacion del
Cy4Hag (corriente de fondo): 99%; Relacion de reflujo: 1,2Ri,; Presion de operacion: 1,3 bar (condensador), 1,5
bar (hervidor)

DEST2 Columna de destilacion 2 (wax-diesel); recuperacién del C,oH,4, (corriente de destilado): 90 %, recuperacion del
Cx1Ha4 (corriente de fondo): 90 %; Relacion de reflujo: 1,2R.i,; Presion de operacidn: 1,3 bar (condensador), 1,5
bar (hervidor)

DEST3 Columna de destilacion 3 (jet fuel-C,,.); recuperacion del CgH,q (corriente de destilado): 95 %, recuperacion del
C1oHyo (corriente de fondo): 95%; Relacion de reflujo: 1,2Ri,; Presion de operacion: 1,2 bar (condensador), 1,3
bar (hervidor)

SCWR + Reactor de reformado con agua supercritica (tipo RGibbs, temperatura de operacion: 800 °C; caida de presion: 0.0

FURNACE | bar) + Horno-combustor (tipo RStoic, Combustién de todo lo que pueda oxidarse; 1000 °C y 1 bar; Corriente de

calor del horno dirigida al SCWR)
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Tabla 5.6. Especificaciones de los intercambiadores de calor y otras unidades auxiliares del proceso en las
simulaciones del sistema SCWR-LTFT

Codigo Equipos y especificaciones

SP1 Divisor de corriente con fraccidn especificada en 10: variable para alcanzar el flujo molar de hidrégeno
requerido y ajustar el ratio molar H,/CO en la entrada al reactor RFT

SP2 Divisor de corriente con fraccion especificada en 15: variable para alcanzar la autosuficiencia energética del
proceso.

SP3 Divisor de corriente con fraccion especificada en 17-H-C: variable segin H, requerido para reactor de
hydrocracking.

SP4 Divisor de corriente con fraccion especificada en 46: variable, con el objetivo de alcanzar la maxima conversion
total de CO posible en el lazo de sintesis Fischer-Tropsch

SP5 Divisor de corriente con fraccion especificada en 51-G: variable para enviar el H, requerido al hydrocracker

SP6 Divisor de corriente con fraccion especificada en CH,4-O: variable porque el metano podria venderse si se
alcanza la autosuficiencia energética en el proceso

SP7 Divisor de corriente con fraccion especificada en 06V: variable. Tiene el objetivo de precalentar la corriente de
entrada al reactor LTFT, y producir energia eléctrica a partir de la turbina de vapor con el resto de corriente de
vapor (corriente 02V)

C1-C5 Intercambiadores de calor. La unidad C1 proporciona al reactor DR la corriente de calor necesaria (procedente
del gas de combustion de salida del horno) para que se puedan dar las reacciones endotérmicas. La unidad C5,
en cambio, recibe un flujo de calor procedente del reactor RFT por las reacciones exotérmicas, generandose
vapor saturado (presién: variable (20-40 bar), temperatura: variable (220-240 °C))

C2-C3-C4 Intercambiadores de calor; Corrientes de calor procedentes de los condensadores de las columnas de destilacion
DEST3, DEST1, DEST?2, respectivamente

H1-H2-H3 Intercambiadores de calor; Corrientes de calor enviadas a los hervidores de las columnas de destilacién DEST1,
DEST2, DESTS3, respectivamente

HEO1 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable

HEO02 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 700 °C

HEO03 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 350 °C

HEO4 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable

HEO05 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 35 °C

HEO06 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable

HEO7 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: 600 °C

HEO08 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: 360 °C

HEO09 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable

HE10 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 35 °C

HE11 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable (210-215 °C)

HE12 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable (220-240 °C)

HE13 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 35 °C

HE14 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 35 °C

HE15 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 360 °C

HE16 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: 98 °C

HE17 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable

HE18 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 99 °C

P3-P4 Bomba - Eficiencia: 0,75; Presion de salida: 20 bar (Corrientes W4, W5; no mostradas en Figura 5.3)

P5-P7 Bomba - Eficiencia: 0,70; Presion de salida: 1,1 bar (Corrientes W1, W2, W3; no mostradas en Figura 5.3)

FAN1 Ventilador - Tipo: Isentrépico; Eficiencia isentrpica: 0,76; Eficiencia mecanica: 0,98; Presion de salida: 1,1
bar (corriente AIR, no mostrado en Figura 5.3)

V1-V6; Vaélvulas; Presion a la salida: 1,1 bar

V9-V1l

V7 Valvula; Presion a la salida: 1,5 bar

V8 Valvula; Presion a la salida: variable
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5.3.1 Reformado con agua supercritica de la fraccion acuosa del bio-oil
Esta zona (Figura 5.4) de la planta SCWR-LTFT presenta mucha similitud al

diagrama de flujo de la Figura 2.4 presentado en el segundo capitulo.

15F > i

> FHEIZ V1

HE17 MIX10 Ea

Figura 5.4. Seccion de reformado con agua supercritica (SCWR) de la fraccién acuosa del bio-oil

Una mezcla de compuestos orgéanicos representativos de la fraccién acuosa del
bio-oil [15] se bombea a 240 bar y se calienta todo lo posible mediante cuatro
intercambiadores de calor (equipos HE01-04). La mezcla entra al reactor de reformado
en condiciones supercriticas (SCWR), en las mismas a las que opera el mismo (240 bar
y 800 °C), con el objetivo de maximizar las cantidades generadas de H, y CO. Este
reactor se simula como un reactor RGibbs, calculandose los rendimientos de gases
producidos bajo las condiciones que minimizan la energia libre de Gibbs. Ademas, al
igual que ocurria en la planta experimental SCWR segun la Figura 2.2, el reactor
SCWR se encontraria dentro de un horno (FURNACE), que le proporciona la energia
necesaria para que la alimentacion entre al reactor a 800 °C y se den las reacciones
endotérmicas en el proceso. El horno opera a 1000 °C y presion atmosférica, siendo los
compuestos (en estado gaseoso) que entran al mismo para quemarse: (1) hidrocarburos

ligeros provenientes de la seccion cuarta (columnas de destilacion), (2) gases no
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convertidos procedentes del proceso de sintesis de Fischer-Tropsch e hydrocracking
(PSA4), (3) exceso de biometano proveniente del reactor de dry reforming (PSA3) y (4)
cierta fraccion de gases productos (H,, CO,, CH, y CO) procedentes de los reactores
SCWR y WGS. El horno se ha simulado como un reactor estequiométrico (RStoic),
uséndose la herramienta de calculadora Fortran que dispone Aspen Plus para calcular la
cantidad de aire necesaria a aportar al horno, como se comenté en seccion 2.5.1.
Ademaés, la corriente de gas de combustion procedente del horno (agua y didxido de
carbono), al encontrarse a 1000 °C, puede proporcionar energia calorifica en otras zonas
de la planta. Asi, con esta medida y otras que se comentaran mas adelante, se consigue
que el proceso sea energéticamente autosuficiente. Finalmente, el gas producto que deja
el reactor SCWR, se expande a 40 bar (presion de operacion de la primera unidad de
PSA) mediante la turbina TURBL para generar energia eléctrica. Esta es una de las
grandes ventajas del proceso SCWR estudiado en esta Tesis Doctoral, siendo posible la
produccion de energia eléctrica renovable mediante el aprovechamiento de la elevada
energia desprendida de la corriente expandida, ya que la corriente de entrada a la turbina

se encuentra a 240 bar y 800 °C.

5.3.2 Tratamiento y acondicionamiento del gas de sintesis

En esta seccion (Figura 5.5), se busca aumentar los flujos molares de H, y CO
manteniendo una relacién de 2,0 entre el primero y segundo. En primer lugar, una
fraccion del gas de sintesis procedente de la salida de la turbina TURB1 (separada
mediante la unidad SP1 en Figura 5.4) entra al reactor de alta temperatura de water-gas
shift (HWGS), para lograr incrementar la cantidad de H, en los casos que el ratio molar
H,/CO a la entrada al reactor FT sea insuficiente. Esto ocurre a altas concentraciones de
fase organica en la mezcla alimentada (superiores a 25,0 %p), siendo la cantidad de gas

dirigida al reactor HWGS cada vez mayor al aumentar la concentracion en la corriente
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de alimentacion. La reaccion de WGS a alta temperatura es moderadamente exotérmica,
con un rango de temperaturas entre 350 y 450 °C para favorecer la cinética del proceso,
y usandose un catalizador de Fe-Cr [178]. En las simulaciones llevadas a cabo en esta
Tesis Doctoral, el reactor HWGS opera a 350 °C (isotermo) y se ha simulado como un
reactor de equilibrio (Requil). La corriente de gas de salida del reactor HWGS se
mezcla con la corriente de gas que no entrd a dicho reactor, enfridndose hasta 35 °C para
condensar el vapor de agua y separarse de la corriente gaseosa en un separador de fases
SEP. De esta forma, se elimina la gran cantidad de agua procedente del proceso de
reformado, evitandose la saturacion de los lechos de equipos de adsorcion (PSA), mayor

dimensionamiento de equipos y gastos de compresion innecesarios aguas abajo.
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Figura 5.5. Zona de tratamiento y acondicionamiento del gas de sintesis con sistemas PSA y reactor DR

La cantidad de gas de sintesis no enviada al horno se procesa, en primer lugar,
en un sistema de PSA con el que se obtiene una corriente de hidrégeno pura (en la zona
superior de la primera unidad de PSA, aunque en la Figura 5.5 esta corriente es la 16-H
y sale por la zona inferior de la unidad PSA1), una corriente de CO pura (zona inferior
de la segunda unidad de PSA), y una corriente rica en la mezcla de CO, y CH, (parte

superior de la segunda unidad de PSA). Estas unidades consisten en lechos adsorbentes
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capaces de capturar impurezas a media presion, desorbiéndose éstas a una presion
parcial inferior en el proceso de regeneracion. Se consideran separadores ideales en este
estudio, pero con rendimientos de recuperacion y purificacion reales, a 35 °C y a la
presion de salida de la turbina TURBL, simulandose los pasos de despresurizacion de
estas unidades mediante vélvulas. De ahi que en algunas corrientes de salida de estas
unidades se tengan valvulas y, en las corrientes de entrada a estas unidades, trenes de
compresion en los casos en los que sea necesario aumentar la presién en dichas
unidades (rango de operacidon entre 15-40 bar). Pueden encontrarse los detalles en [177].
Se simulan para producir una corriente de hidrégeno con una alta pureza (99 %) y con
alta recuperacion (90 %) [177], y una corriente de CO con una pureza mayor al 90 % y
recuperacion del 98 %. Esta tecnologia comercial suele usarse en plantas de pequefia y
mediana escala [38, 179]. Una fraccion de la corriente rica en hidrdgeno que sale de la
unidad PSAL es derivada en el divisor de corrientes SP3 y enviada al hydrocracking; el
resto se conduce al lazo de sintesis FT. La corriente rica en CO, por su parte, se
comprime a la presion de operacion del reactor FT mediante el tren de compresion
COMP4, y se mezcla con la corriente de hidrogeno, y esta corriente mezclada se

introduce en el reactor FT.

La corriente rica de metano y dioxido de carbono procedente de la unidad PSA2,
con pequerfias cantidades de H, y CO, se despresuriza a 1 bar y se calienta hasta 600 °C
mediante los intercambiadores de calor HE06-07 antes de entrar al reactor de dry
reforming (DR), simulado como REquil. En este reactor se usa un catalizador de niquel,
y se logra aumentar los flujos molares de H, y CO lo que, unido al reactor de WGS,
permite alcanzar la relacion molar 2,0 requerida a la entrada del reactor de sintesis FT.
El reactor de DR también permite reducir las emisiones de CO, producidas en el

proceso SCWR (primera seccion) que puedan emitirse a la atmdsfera (ventaja
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medioambiental). Esta es una de las novedades respecto a otros estudios que también
producen biocombustibles pero que, al mismo tiempo, generan grandes cantidades de
CO, [6, 146]. Sin embargo, la reaccion de reformado de metano (dry reforming) es
altamente endotérmica y temperaturas de 600 °C o superiores [180] son necesarias para
incrementar la conversion de los reactivos y minimizar la deposicion de carbono en el
catalizador. Una temperatura igual a la usada en el reactor SCWR (800 °C) aumentaria
la conversion de reactivos, pero la energia requerida para alcanzar esa temperatura mas
la necesaria para que se den las reacciones endotérmicas en el proceso es demasiado alta
respecto al beneficio que se obtendria produciendo mayores cantidades de H, y CO. De
esta forma, la temperatura dptima de compromiso entre requerimientos energéticos y
produccion de H, y CO se establece en 600 °C, en este estudio. En cuanto a la presion
en el reactor DR, se establecié en 1 bar para favorecer la produccién de CO y Hy,
siguiendo la recomendacion de otros autores [181, 182], que se verificd6 mediante
simulacion. En estas condiciones de operacion, se asumio que la conversién de metano

es del 50 %, cercana al limite inferior del rango que se puede alcanzar [182].

La corriente de gas procedente del reactor DR es enfriada a 35 °C mediante una
serie de intercambiadores de calor (HEO4, HE08-10), para eliminar el condensado
(principalmente, agua) a través del separador SEP2. Después, el gas se comprime a la
presién de operacion del reactor de FT mediante el tren de compresion COMP2,
entrando, posteriormente, al segundo sistema de unidades PSA. Al igual que en el
primer sistema, las unidades PSA1A y PSA2A permiten la separacion de las corrientes
ricas de H, y CO, que se conducen a la entrada del lazo de sintesis FT. Previamente a la
entrada a dicho reactor, la corriente de CO procedente de la unidad PSA2A es mezclada
con la corriente que sale de la unidad PSA2, comprimiéndose la mezcla de ambas

corrientes mediante el tren de compresion COMP4.
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Por otra parte, la corriente rica en metano y dioxido de carbono entra en la
unidad PSA3, para obtener una corriente de CO, con una pureza mayor al 95 %
(indicada a través de las especificaciones de transporte y secuestro de CO, [183]), y una
corriente rica en metano. Este biometano se alimenta al horno como aporte para lograr
la autosuficiencia térmica en el proceso global aunque, para ciertas condiciones de
operacion, una fraccion podria ser vendida como combustible biometano. Esto puede
darse siempre que exista un exceso de energia en el proceso y se alcance la
autosuficiencia energética, pudiéndose retirar una fraccién del biometano para su venta

mediante la unidad SP6.

5.3.3 Lazo de sintesis Fischer-Tropsch

Las corrientes de H, y CO, a la presién de operacion del reactor de Fischer-
Tropsch (comprimidas mediante los trenes COMP2 y COMP4), son mezcladas y
calentadas (mediante los intercambiadores de calor HE11-12) a la temperatura en la que

se daran las reacciones quimicas en dicho reactor (unidad RFT en Figura 5.6).

: COMPE

MIXS
N

Figura 5.6. Zona de sintesis Fischer-Tropsch y lazo de recirculacién correspondiente

En el proceso de sintesis Fischer-Tropsch, la probabilidad de crecimiento de la

cadena en la superficie del catalizador () se obtuvo mediante la ecuacion de Song, Ec.
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(5.4), al elegirse un catalizador de cobalto y un reactor tipo slurry. Se obtuvo un valor
de 0,90 para el parametro o usando los valores mas altos de los coeficientes Ay B en la
Ec. (5.4) en las condiciones de 220 °C de temperatura, 20 bar de presién y relacion
molar H,/CO de 2,0 (caso base de este estudio). Ademas, en lo referido a los productos
de la sintesis FT a baja temperatura, se asumieron que estaban compuestos Unicamente
por parafinas y olefinas, usandose la Ec. (5.1) que relaciona de manera exponencial las
cantidades de ambos tipos de hidrocarburos [165]. El valor para AE es 1,1 kJ/mol atomo
de carbono, que conduce a un valor de c de 0,268 para 220 °C [122, 184]. Por otra parte,
para el célculo de la selectividad de los productos FT se utilizaron las ecuaciones (5.2) y
(5.3). En la Figura 5.7 se muestra la evolucion de la distribucion en peso de los
hidrocarburos generados frente al nUmero de &tomos de carbono de cada molécula
producida, para valores tipicos del parametro o en el proceso LTFT y que se han
obtenido a partir de la Ec. (5.4) variando las condiciones de temperatura, presion y
relacion molar consideradas en esta Tesis Doctoral [125, 147]. Puede observarse en la
grafica como con valores mayores de «, se obtienen cantidades mas altas de
biocombustibles liquidos, incrementadndose la selectividad de los productos hacia

moléculas de cadena lineal y alto peso molecular wax y diesel [146, 147].

La distribucion de productos Fischer-Tropsch se encuentra directamente
relacionada con las conversiones fraccionales de CO relativas a cada hidrocarburo
producido en el reactor FT, que depende de los valores del parametro o y la relacion de
parafinas a olefinas. Ademas, los valores de o dependen de la temperatura y ratio molar
H./CO, variables que también influyen en las conversiones fraccionales de CO y
conversion por paso de CO. Por otra parte, la presion debe afectar a los valores del
pardmetro a y conversiones fraccionales de CO, pero la Ec. (5.4) no considera el efecto

de la presidn y no se han encontrado ecuaciones gque tengan una relacion entre la presion
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y el parametro o. Sin embargo, se han encontrado valores de o para diferentes presiones
[125], uséndose dichos valores con el objetivo de evaluar el comportamiento del reactor

FT variandose dicho parametro.

o=0,900

a=0,870

a=0,839

4,00 1 a=0,918

] = 0,936
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Distribucion de productos FT (%p)
g

Numero de 4tomos de carbono (n)

Figura 5.7. Evolucion de la distribucion en peso de productos LTFT frente al nimero de atomos de carbono
para diferentes valores del parametro a

En las condiciones del caso base (20 bar, 220 °C y relacion molar en la entrada
H./CO de 2,0) que permite una produccion de hidrocarburos de cadena larga de 4&tomos
de carbono con catalizador de cobalto [147], la conversion por paso de CO fue
establecida en 50 %, como en otros estudios [147, 185], y un valor de 0,90 para el
parametro o mediante la Ec. (5.4). La corriente de salida del reactor LTFT se enfria
mediante el intercambiador de calor HE13, por lo que los hidrocarburos mas pesados
son condensados y separados de la fase gas mediante el separador SEP3, enviandose de
nuevo los compuestos gaseosos (hidrocarburos, reactivos no convertidos y trazas de
agua, metano y dioxido de carbono) a la entrada del reactor mediante un lazo de
recirculacion. Con esta configuracion, se consigue maximizar la conversion global del
CO (aproximadamente, un 87 %, como puede encontrarse también en [186]) e
incrementar la produccion especifica de biocombustible liquido. Sin embargo, para

evitar acumulacién de los gases inertes en el proceso de sintesis FT, la corriente con
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fase gaseosa es dividida en dos mediante la unidad SP4, encontrandose la corriente de
recirculaciéon del lazo de sintesis FT (se afiade el compresor COMP5 al considerarse
posibles pérdidas de carga en la linea) y una corriente de purga (niUmero 46 en la Figura
5.6). La fase liquida separada en la unidad SEP3, en cambio, es conducida a un
decantador para separar el agua de los hidrocarburos més pesados [174], expandiéndose

y enviandose a la seccion de refinado de productos FT.

5.3.4 Refinado y separacion de productos Fischer-Tropsch

La corriente de purga procedente del proceso LTFT y la de salida del reactor de
hydrocracking son mezcladas y enfriadas a 35 °C mediante el intercambiador de calor
HE14, separandose la fase gas (H, y CO no convertidos, ademas de CO,, CH, e
hidrocarburos ligeros, C,-Cs) de la liquida (contiene trazas de compuestos gaseosos),
mediante la unidad SEP4 (Figura 5.6). Esta corriente, mayoritariamente liquida, entra a
la columna de destilacion DEST1, saliendo por la parte inferior una corriente de
hidrocarburos pesados compuesta por FT-diesel y FT-wax (Figura 5.8). Estos dos
cortes pesados son separados en la segunda columna de destilacion DEST2,
obteniéndose por la parte superior la corriente FT-diesel y por la inferior los FT-wax,
que son enviados al reactor de hydrocracking. En la parte superior de la columna
DEST1, hidrocarburos ligeros (C,-C4, con algo de Cs), trazas de agua y gases no
condensables (H,, CO,, CH; y CO) son separados del liquido destilado (hidrocarburos
Cs-Cy3 con algo de Cy4) mediante un condensador parcial, enviandose la corriente de
hidrocarburos ligeros, trazas de agua y gases no condensables al horno. El liquido
destilado es alimentado a la tercera columna, DEST3, para obtener FT-jet fuel (fondo) y

FT-gasolina (destilado).
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Figura 5.8. Zona de tratamiento y separacion de productos Fischer-Tropsch con columnas de destilacion y
reactor de hydrocracking

El proceso de hidrocraqueo de largas cadenas de atomos de carbono de la
corriente FT-wax (parafinas mas pesadas con un punto de ebullicién superior a 370 °C
[176]), es una ruta efectiva para maximizar la produccion de los destilados medios de
alta calidad (cortes de FT-diesel y FT-jet fuel) en la sintesis LTFT. El hidrégeno no
convertido en el proceso de sintesis LTFT y, si es necesario, una fraccion de la corriente
rica en H, que deja la unidad de PSA1, se usa como reactivo para las reacciones de
hidrogenacion en el proceso de hydrocracking. La cantidad de hidrogeno necesaria que
se debe alimentar al reactor de hydrocracking, se calcula mediante una especificacién de
disefio impuesta en Aspen Plus para la unidad SP5 (divisor de corriente), siendo
necesario conocer el ratio kg Ho/kg FT-wax y la cantidad méasica de wax que entra al
reactor. La cantidad de hidrégeno calculada se separa de los deméas compuestos
gaseosos procedentes del reactor LTFT mediante la unidad PSA4, comprimiendose y
calentdndose a la presion y temperatura de operacion del hydrocracker mediante los
equipos COMP7 y HEOQ8, respectivamente. Esta configuracion, en la que se calcula
previamente la cantidad de hidrogeno necesario para que se puedan dar las reacciones

en el hydrocracker, es la méas Optima al lograrse una disminucion del tamarfio y cantidad
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de adsorbente en la unidad PSA4 respecto a la opcion de realizar el célculo de H,

necesario, posteriormente.

Solo se consideraron en este estudio para el proceso de hydrocracking
compuestos del tipo alcanos, con un numero de carbono en las moléculas igual o
superior a 20 para reaccionar, siendo los productos del proceso de hydrocracking
moléculas de alcanos con un nimero de atomos de carbono entre 10 y 15. La
temperatura en el reactor de hydrocracking debe ser superior a 280 °C [187] para
maximizar la selectividad de la fraccion Cy-Cyo, para un catalizador bifuncional de
platino [188]. El agua y el mondxido de carbono presentes podrian envenenar y
desactivar el catalizador de metal noble usado en el proceso [189]. De ahi, la
importancia de que solo entren al reactor de hydrocracking las corrientes de
hidrocarburos tipo FT-wax y de hidrégeno con una pureza superior al 99 %. Ademas, la
tasa de produccion de olefinas respecto a la de parafinas podria incrementarse con la
concentracion de CO alimentada al reactor de hydrocracking, reduciéndose también la

selectividad del combustible liquido.

Las reacciones consideradas en esta Tesis Doctoral, que pueden darse en el
proceso de hydrocracking, dependen de si la molécula a craquear (reactivo) tiene un
namero de atomos de carbono par o impar. En cualquier caso, la distribucion del
namero de carbono de los compuestos FT-wax craqueados se asume totalmente
simétrica y centrada alrededor de la mitad de la molécula que se rompe en el proceso
[190]. Asi, para una molécula de tipo FT-wax con nimero de atomos de carbono par,
pueden formarse dos moléculas idénticas (reaccion R5.5); mientras que para una impar,
pueden formarse dos moléculas con un atomo de carbono de diferencia entre las mismas

(R5.6). Esta distribucion hace que los productos mas frecuentes que se originen en el
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reactor de hydrocracking sean los correspondientes a los cortes de FT-diesel y FT-jet

fuel [191].
Paranpar:  CyHzns2 + Ha 2 2Ch2H2ni2)+2 (R5.5)
Para nimpar: CnHane2 + Ha 2 CineryaHo(nr1)2)+2 Cin-ry2Ha((n-1y2)+2 (R5.6)

Para simular el hydrocracker se usG un reactor tipo estequiométrico,
especificandose las conversiones fraccionales de los hidrocarburos pertenecientes a la
corriente de FT-wax acorde a los resultados encontrados en la literatura [176]. De esta
forma, la corriente de salida tiene una composicion en peso de 32,90 % de reactivos
(fraccion maésica de Cyo.+) y 67,10 % de productos (fraccion mésica comprendida entre
Cio0 Y Coo, siendo la concentracion de 25,30 % para FT-jet fuel y 41,80 % para FT-
diesel). Las condiciones de operacion del reactor de hydrocracking son 360 °C, 35 bar y
0,06 kg H./kg FT-wax, estando dentro de los rangos encontrados en otros estudios [165,
176] para alcanzar altas conversiones en las reacciones de craqueo y maximizar la

produccion de hidrocarburos de los cortes FT-diesel y FT-jet fuel.

Las reacciones que se dan en el reactor de hydrocracking pueden ser altamente
exotérmicas (reacciones de hidrogenacion) y endotérmicas (reacciones de craqueo), por
lo que la cantidad de calor eliminado en las reacciones de hidrogenacién podria ser mas
alto o mas bajo que el calor requerido para que se den las reacciones endotérmicas de
craqueo. Aunque en otras publicaciones se han encontrado valores de calor neto
ligeramente negativos (exotérmico) [192], todos los casos de este estudio presentaron
un calor neto ligeramente positivo (endotérmico). Ademas, este calor neto se incrementa
a medida que la cantidad de hidrogeno alimentado al reactor aumenta, porque el H,

absorbe parte del calor eliminado siendo, para este estudio, casi isotermo. Finalmente, la
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corriente de salida del reactor de hydrocracking se expande a la presién de purga de la

seccion tercera de la planta (sintesis de FT) mediante la valvula V8 (Figura 5.6).

5.4 Consideraciones para la simulacion del proceso SCWR + LTFT

Teniendo en cuenta la complejidad del proceso estudiado, es necesario hacer una
serie de consideraciones que conduzcan a una simulacion del proceso lo mas realista
posible, asi como una correcta eleccion de la integracion energética del proceso y de los
métodos termodinamicos. También, se consideraron las composiciones y los caudales
industriales de la fraccion acuosa del bio-oil, asi como una serie de compuestos
quimicos necesarios para completar las simulaciones. En los siguientes apartados, se

tratan estas consideraciones de manera mas detallada.

5.4.1 Integracion de la energia térmica en el proceso

En las biorrefinerias termoquimicas, donde los consumos energéticos son muy
elevados, para lograr las méaximas eficiencias en el proceso se requiere una adecuada
integracion energética que permita precalentar la alimentacion antes de llegar al reactor

y recuperar la energia térmica procedente de la corriente de salida del mismo.

En la Figura 5.3, se incluye la integracion energética a través de la red de
intercambiadores de calor localizados en el proceso, para un mejor y 6ptimo uso de la
energia térmica, mostrandose las especificaciones de los equipos de transferencia de
calor en la Tabla 5.6. La estrategia seguida para el disefio de esta red consiste en que las
corrientes cercanas a otras con altos niveles térmicos entre ellas, son las primeras en
ponerse en contacto; mientras que las corrientes con bajos niveles térmicos son las
ultimas en ponerse en contacto con otras. De esta forma, las corrientes de fluido caliente
con alto nivel térmico calientan las corrientes de fluido frio, también con un alto nivel

térmico. Los reactores SCWR y DR son los puntos de la instalacién donde se tienen las
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maximas temperaturas. Por otra parte, aunque podria haber mas alternativas en la
redistribucion de intercambiadores de calor para este proceso, el diagrama de flujo final
proporciona la mejor opcién de integracion energética posible. Gracias a la opcion
elegida, se minimiza el uso de servicios auxiliares externos (utilities, en inglés), como el

agua de refrigeracion, y se aprovechan al maximo los flujos de calor en el sistema.

El calor requerido para mantener las reacciones endotérmicas en el reactor DR
se transfiere a partir de la corriente de gases de combustion, procedente del horno y que
se encuentra a 1000 °C, como se dijo anteriormente. De manera similar, una corriente de
calor sale del horno hacia el reactor SCWR para calentar la alimentacion de este reactor
hasta 800 °C y poder mantener la energia necesaria para que se den las reacciones

quimicas endotérmicas.

En cuanto al calor proveniente de las reacciones altamente exotérmicas de FT
(aproximadamente, 150 kJ por mol de CO convertido [146]), debe eliminarse de una
manera adecuada para evitar la desactivacion del catalizador a partir de la sinterizacion
del mismo y formacion de metano. Ademas, con la formacion de este compuesto, la
selectividad hacia los productos deseados (biocombustibles liquidos) disminuiria, por lo
que la generacion de metano y otros hidrocarburos gaseosos entre C,-C,4 es indeseable.
En este estudio, el reactor LTFT se encuentra equipado con un evaporador (equipo
denominado C5 en la Figura 5.6), entrando el agua de refrigeracion en estado liquido a
212 °C y 20 bar y saliendo como vapor saturado en las mismas condiciones. Esta
corriente de agua de refrigeracion procede del intercambiador de calor localizado a la
salida del reactor LTFT (HE13 en el diagrama de flujo), que enfria la corriente de
productos FT. Mediante el divisor de corrientes SP7, una fraccién del vapor saturado

(corriente 01V en Figura 5.6) se usa para precalentar la corriente de entrada al reactor
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FT (intercambiador HE11), mientras que el resto se expande hasta 1 bar y 99 °C en la

turbina de vapor TURB2 para producir electricidad adicional en el proceso.

Teniendo en cuenta el alto nivel térmico que se tiene en el reactor DR, es
necesario el uso de dos intercambiadores de calor (HE06-HEQ7) para calentar la
alimentacion hasta la temperatura de operacién del reactor (600 °C), aprovechandose asi
la energia térmica contenida en las diferentes corrientes de gas de combustidn, lineas
principales del proceso y agua de refrigeracion. Lo mismo ocurre para el reactor LTFT,
siendo necesario el uso de dos intercambiadores de calor (HE11-HE12) para que la
temperatura de la corriente de alimentacion a dicho reactor sea la misma que la de
operacion. También, las corrientes de gases de combustion y de productos de salida del
reactor DR transfieren calor a los hervidores de las columnas de destilacion DEST1 y
DEST2, mediante las unidades H1 y H2, respectivamente. La energia térmica liberada
en los condensadores de las columnas de destilacion, en cambio, es aprovechada para

calentar diferentes lineas de agua de refrigeracion y vapor, segun los niveles térmicos.

Por otro lado, todas las corrientes de agua de refrigeracion (condiciones de
presion atmosférica y temperatura de 99 °C) son recogidas a partir de la unidad de
mezclado MIX11, usandose para precalentar la corriente de aire que se alimenta al
horno mediante el intercambiador de calor HE16. Posteriormente, esta corriente de agua
en esas condiciones puede usarse como agua de cogeneracion (por ejemplo, como agua
caliente para aprovechamiento en oficinas y/u otras instalaciones cercanas a la planta
estudiada), lograndose un mayor aprovechamiento de la energia y un aumento en la
eficiencia global del proceso. Por Gltimo, la corriente de gas de combustion proveniente
del horno, una vez ha cedido energia térmica a otras corrientes que necesitaban

calentarse, es emitida a la atmosfera a una temperatura aproximada de 120 °C.
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5.4.2 Otras configuraciones posibles de las principales unidades de proceso
Existen otras configuraciones posibles en la disposicion de equipos y corrientes
de unidades principales del proceso. Estas configuraciones fueron estudiadas, analizadas

y comparadas con el diagrama de flujo finalmente elegido (Figura 5.3).

Una primera alternativa consiste en suprimir el divisor de corrientes SP2, que
envia parte del gas de sintesis al horno, entrando toda la corriente procedente de la
primera zona de la planta en la unidad PSAL. El H; es separado de esta unidad y el gas
restante entra a la unidad PSA2, separandose el CO del CH,4 y CO,. Esta corriente rica
en metano y didxido de carbono, en lugar de llevarse al reactor DR en su totalidad, se
envia parte de la misma a la unidad PSA3, derivandose metano puro al horno y
secuestrandose dioxido de carbono. De esta forma, se alimenta menos CH, y CO, al
reactor DR para producir H, y CO. En el punto 5.6.7, se mostraran los resultados
obtenidos considerandose esta configuracion, mediante un analisis de sensibilidad para
los casos de 25,0 y 30,0 %p. Aungue los resultados sean similares a la configuracién
elegida (combustion de una fraccion del gas de sintesis antes de entrar a la unidad

PSAZ1), la produccion de biocombustibles es menor si se elige quemar el metano puro.

Otra variante al diagrama de flujo seleccionado es la posible venta de vapor de
baja presion (8 bar) procedente de la turbina de vapor TURBZ2, en lugar de expandir esta
corriente hasta 1 bar de presion, para generar mayor produccién eléctrica. La opcion de
venta del vapor saturado podria ser interesante si la instalacion se encontrara cerca de
otras plantas industriales que demanden vapor para su operacion, teniendo la ventaja
adicional a nivel medioambiental de que se requeriria una menor cantidad de agua de
refrigeracion porque no se tendria que condensar el vapor que se expande a 1 bar. Sin
embargo, la potencia eléctrica en la segunda turbina se reduce de manera considerable

(hasta un 37 %) respecto al caso de no producir vapor saturado y, en consecuencia, el
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beneficio que puede generar la venta de electricidad en cualquier emplazamiento. En el

punto 5.6.7, también se indicaran algunos resultados de esta opcion.

5.4.3 Composicion y caudal mésico de la fraccidén acuosa del bio-oil

En la Tabla 5.7, se muestra la composicion de la corriente de alimentacion al
proceso estudiado para diferentes casos, todos ellos representativos de la fraccion
acuosa del bio-oil y procedente ésta, a su vez, del proceso de fast pyrolysis de la madera
de pino y sus correspondientes residuos [15]. Esta mezcla (desde el primero hasta el
séptimo caso considerado en la Tabla 5.7) se encuentra formada por 14 compuestos
orgénicos oxigenados con diferentes grupos funcionales (&cidos carboxilicos, cetonas,

alcoholes, aldehidos, etc.).

Tabla 5.7. Casos estudiados para distintas composiciones y concentraciones totales de fracciones acuosas del
bio-oil

Casos estudiados (composiciones de la corriente en %p)

Compuesto Férmula 1 2 3 4 5 6 7 8 9

Acido acético C,HO, | 800 | 686 [ 572 | 358 | 358 | 457 | 343 | 1000 | 10,00

Hidroxiacetona C3HgO, 5,00 4,29 3,58 5,72 3,58 2,86 2,14 5,00 5,00

1-Butanol C,HigO | 300 | 257 2,14 2,14 2,14 1,71 1,29 5,00 5,00

Acetaldehido CH5;CHO | 1,00 0,86 0,71 0,71 0,71 0,57 0,43 - -

Acido férmico CH,0, 3,00 2,57 2,14 2,14 2,14 1,71 1,29 - -

Acido butirico C4HgO, | 2,00 1,71 1,44 1,44 1,44 1,14 0,86 - -

Metanol CH;0OH 1,50 1,28 1,07 1,07 1,07 0,86 0,64 - -
Guaiacol C;HgO, | 1,00 | 0,86 0,71 0,71 0,71 0,57 0,43 - -
Glioxal C,H,0, | 100 | 0,86 0,71 0,71 0,71 0,57 0,43 - -
Furfural CsH, 0, | 100 | 0,86 0,71 0,71 0,71 0,57 0,43 - -

1,4-Hidroxibenceno | C4H,0, | 100 | 08 | 071 | 071 | 071 | 057 | 043 - -

Acido propionico C3HgO, 1,00 0,86 0,71 0,71 0,71 0,57 0,43 - -

Fenol CgHsO 1,50 1,28 1,07 1,07 1,07 0,86 0,64 - -

Levoglucosan CeH100s | 5,00 4,28 3,58 3,58 572 2,86 2,14 5,00 -
Glucosa C¢H1,04 - - - - - - - - 5,00
TOTAL 3500 | 30,00 | 25,00 | 2500 | 2500 | 20,00 | 1500 | 2500 | 25,00

Las concentraciones totales de la corriente de alimentacion al proceso SCWR-
LTFT varian en el rango de 15,0-35,0 %p, estudiandose cinco casos diferentes con una
variacion de £ 5,0 %p entre los mismos. El valor base para este estudio corresponde a la
concentracion intermedia dentro del rango anteriormente citado (25,0 %p). Ademas,

teniendo en cuenta que en los ensayos experimentales la concentracion maxima fue de
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22,5 %p, resulta interesante a modo de comparativa entre ensayos experimentales y de
simulacion del proceso SCWR la eleccién de 25,0 %p como concentracion total para el
caso base (caso 3, en la Tabla 5.7). En dicho caso, el compuesto orgénico con mayor
concentracion individual en la corriente es el acido acético (5,72 %p), ya que este
compuesto es el que frecuentemente se encuentra con mayor concentracion individual
en la fraccion acuosa del bio-oil. Sin embargo, para esta concentracion total de 25,0 %p,
también se usaron mezclas en las que hidroxiacetona y levoglucosan se encuentran con
el valor maximo de concentracion individual (5,72 %p, casos 4 y 5, respectivamente) en

diferentes simulaciones [13, 193, 194].

Por otra parte, teniendo en cuenta que &cido acético, hidroxiacetona y 1-butanol
son los compuestos representativos pertenecientes a los grupos funcionales &cido
carboxilico, cetona y alcohol, respectivamente, en la fase acuosa del bio-oil, ademas del
levoglucosan del grupo aldehido, se estudié el caso nimero 8 con una concentracion
total de 25,0 %p para su simulacion. Ademas, al usarse los tres primeros compuestos
indicados en la Tabla 5.7, junto con la glucosa en lugar de levoglucosan en los ensayos
experimentales [56, 57], se simul6 el caso 9 que presenta similitud en cuanto a
composiciones individuales de los compuestos organicos alimentados al proceso
experimental SCWR se refiere. Asi, también para una concentracion total de 25,0 %p,
se pudo simular el proceso SCWR-LTFT para los cuatro compuestos organicos usados
en las pruebas experimentales de esta Tesis Doctoral [56, 57], comparandose los
resultados con los que se tienen para los deméas casos con 25,0 %p de concentracion

total.

Finalmente, se simularon tres valores distintos de caudales masicos (20, 60 y

100 t/h) que se encuentran dentro del rango utilizado en otros estudios y plantas
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industriales [2, 195, 196]. El caudal masico seleccionado como valor base corresponde a

60 t/h.

5.4.4 Métodos termodindmicos y compuestos quimicos

Las simulaciones en este capitulo para el proceso de estudio SCWR-LTFT se
realizaron con el software Aspen Plus version 8.0 (Aspen Technology, Inc., USA) [51],
descrito en el capitulo 2 y también usado para otras simulaciones con resultados en los
capitulos 3 y 4. Con este software, se han podido calcular y obtener los balances de
materia y energia para diferentes condiciones de operacion en el proceso. Los métodos
termodindmicos usados han sido el PSRK (predictive Soave-Redlich-Kwong [36]) para
la primera seccidn de la planta (produccion del gas de sintesis a partir de la tecnologia
SCWR), UNIQUAC para las columnas de destilacion, STEAM-NBS para la turbina de
vapor (TURB?2) y la ecuacion de estado de Peng-Robinson para el resto de la planta. El
uso de esta EoS es recomendable para procesos con hidrocarburos, como es el caso de

los sistemas de PSA y reactores de dry reforming, Fischer-Tropsch e hydrocracking.

Las conversiones fueron siempre del 100 %, tanto para los compuestos
organicos alimentados al reactor SCWR (RGibbs) como para los gases producidos y el
agua en exceso en el reactor HWGS (REquil), no ocurriendo lo mismo para el reactor
DR que también opera en condiciones de equilibrio (REquil). Los compuestos quimicos
que aparecen en las simulaciones del proceso SCWR-LTFT para este capitulo son en
total 66, que son: los cuatro gases fundamentales del gas de sintesis (H,, CO,, CHy,
CO), agua, aire (O, y Ny), todos los compuestos organicos oxigenados indicados en la
Tabla 5.7 (incluida la glucosa) y los hidrocarburos lineales producidos en el proceso de
sintesis FT. En este estudio, solo se han tenido en cuenta hidrocarburos lineales del tipo
parafinas (C,-Cgp) y olefinas (C,-Cy) al producirse de manera mayoritaria [147, 165],

siendo poco representativos los hidrocarburos saturados.
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Los cortes de los productos FT considerados en el proceso estudiado son
similares a los encontrados en otras publicaciones [153, 197]: C,-C,4 para el corte de
gases ligeros (combustible), Cs-Cgq corresponde al corte FT-gasolina, Cq-Cy3 para el FT-
jet fuel, C14-Cy es el corte FT-diesel y los hidrocarburos con nimero de atomos de
carbono mayor a 20 (Cy+) se considera corte FT-wax. Las columnas de destilacion se
simularon con el método riguroso de destilacion Radfrac, aunque previamente se tuvo
que realizar la simulacion del proceso con el método DSTWU (Winn-Underwood-
Gilliland). Con este método, para la columna DEST1, no fue posible usar la opcion de
condensador parcial que si dispone Radfrac y que permitiria la separacion de los
hidrocarburos ligeros y trazas de gases no condensables del liquido destilado
(hidrocarburos de los cortes gasolina-jet fuel). Por tanto, todos estos compuestos
salieron por la parte superior de la primera columna y se alimentaron a la tercera
columna del proceso (DEST3), separandose el corte jet fuel por la zona inferior y la
corriente de gases ligeros y gasolina por la superior. Esta Gltima corriente entra a un
separador flash (SEP5), obteniéndose por la zona inferior la corriente de gasolina y por
la superior los gases ligeros (C,-C,4 con algo de Cs) que son enviadas al horno [118]. El

disefio de las columnas se vera, con mas detalle, en la seccién 5.10.1.

Por otro lado, las fracciones de recuperacion de hidrocarburos para cada
columna de destilacion se presentan en la Tabla 5.5, siendo estos valores elegidos para
alcanzar las especificaciones técnicas requeridas en los biocombustibles liquidos
(densidad, viscosidad, nimero de cetano, etc.), y para minimizar el nimero de etapas en

cada columna de destilacion [197].

226



5.5 Variables de operacién. Condiciones ¢ptimas

El objetivo del proceso propuesto es maximizar el comportamiento del mismo en
términos de eficiencia de carbono, asi como de produccién de biocombustibles y
electricidad, para un caudal y concentracion total de la fase acuosa del bio-oil
alimentado al proceso. La eficiencia de carbono puede referirse a la obtenida a la salida
del proceso de sintesis de FT (carbono convertido en hidrocarburos parafinas-olefinas
desde C;-Csp, respecto al carbono alimentado a la planta mediante los compuestos
contenidos en la fase acuosa), o a la salida de las columnas de destilacion, es decir, a la
salida de la planta (carbono contenido en los hidrocarburos de los cortes gasolina, jet
fuel y diesel, respecto al carbono alimentado a la planta). Como restriccion se impone
que el proceso debe ser energéticamente autosuficiente. Asi, en lo referido a energia
térmica, los hidrocarburos en fase gaseosa y la cantidad de gases combustibles necesaria
(H2, CO y CH,) con energia quimica, son enviados al horno. Para la energia eléctrica,
en cambio, la potencia total neta es la diferencia entre la suma de potencias generadas
por las turbinas (TURB1 y TURB2) y la suma de todos los equipos que tengan consumo

eléctrico (bombas, ventiladores y compresores).

Se fijaron algunas variables de optimizacion, tales como la presion de reformado
a 240 bar, porque afecta muy poco en el rango de 200-300 bar para la produccion de los
gases H, y CO, como se demostro en estudios previos de simulacién del proceso SCWR
[36]. La presion de salida de la turbina en la zona del reformado con agua supercritica
(TURBL1 en Figura 5.4) es de 40 bar, siendo la minima para lograr que el proceso sea
energéticamente autosuficiente y se pueda producir la méaxima cantidad de
biocombustible liquido y electricidad. Por otra parte, la presion de salida de la turbina es
practicamente la misma que la presion de operacion en la unidad PSAL (la diferencia

corresponde a la pérdida de carga, 0,1 bar aproximadamente), siendo en este caso de 40
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bar y permite la separacion del hidrégeno practicamente puro del resto de gases, como

se describio en el apartado 5.3.2.

Otra variable de optimizacion es la temperatura de reformado, para la que se
debe buscar el valor de compromiso que permita producir la maxima producciéon molar
especifica de gas de reformado (mol (H, + CO)/mol de organicos alimentados), con el
menor consumo energético posible (se tiene que cumplir la restriccion de proceso
energéticamente autosuficiente). También, entraria en dicho compromiso el coste y
durabilidad del material del reactor SCWR, ya que operar a temperaturas muy elevadas
requiere que los materiales de construccién sean especiales y mas caros. De esta
manera, el rango de temperaturas que permite llegar a un compromiso entre todos estos
aspectos se encuentra proxima a 800 °C, ya que temperaturas mayores a 800 °C
conducen a aumentos poco significativos en la produccién de los gases H, y CO, y a
mayores requerimientos energéticos asi como a la necesidad de equipos fabricados con
un material aun mas caro. Por tanto, la temperatura en el reactor SCWR elegida y fijada

en este estudio es 800 °C.

De manera similar, la presion y temperatura de los reactores HWGS (igual a la
presion de salida de la primera turbina), DR e hydrocracking fueron elegidas con el
objetivo de que estos equipos permitan alcanzar un buen comportamiento general del
proceso, manteniéndose fijas por tanto. Ademas, las condiciones usadas son similares a

las encontradas en otras publicaciones.

La fraccion de caudal recirculado (o purgado) del proceso de sintesis FT también
es una variable a optimizar, a partir de un valor menor a la unidad en el divisor de
corrientes SP4. Una minima purga es necesaria para evitar la acumulacion de gases

inertes en el lazo del proceso de sintesis FT. No obstante, si el ratio de purga se

228



incrementa, la conversién global del CO y la produccion de biocombustibles decrece
aunque, al mismo tiempo, un mayor caudal de gases (hidrocarburos ligeros y gases no
convertidos) procedentes del lazo puede enviarse al horno. Esto hace que una menor
fraccion de gas de sintesis procedente del proceso SCWR deba enviarse al horno, a
través de la unidad SP2. Por tanto, la opcién de enviar una mayor fraccion de gas de
sintesis al horno y que el ratio de purga en el lazo de sintesis FT sea menor, puede
presentar resultados similares a los que se tienen si se considera justo lo contrario
(menos gas de sintesis al horno y mayor ratio de purga). Estos resultados similares en
cuanto a eficiencia de carbono y produccion de biocombustibles y electricidad se han
corroborado mediante dos simulaciones, una para cada opcion. Sin embargo, desde un
punto de vista conceptual, es preferible quemar antes la cantidad necesaria de gas de
sintesis (combustible de valor, pero su finalidad en este proceso es servir de reactivo
para producir la maxima cantidad posible de biocombustibles), que enviar al horno
mayores cantidades de productos (hidrocarburos) obtenidos del proceso de sintesis FT.
De esta forma, la opcion mas conveniente es enviar la fraccion necesaria al horno para
lograr la autosuficiencia energética, y maximizar el ratio recirculacion-purga (lo mas
cercano posible a la unidad). La conversion global del CO, para una relacién méaxima de
recirculacion-purga en el proceso de sintesis FT que permite producir la maxima

cantidad de biocombustibles, fue de 87 %.

Otras variables independientes de optimizacion son la concentracion organica
total de fase acuosa del bio-oil en la alimentacion, y las condiciones de operacion en el
reactor de FT. En cuanto a la primera variable, concentraciones totales entre 15,0 y 35,0
%p son valores realistas para la fraccion acuosa del bio-oil, siendo interesante
precisamente la tecnologia SCWR para mezclas con agua como componente

mayoritario en las mismas. Concentraciones menores a 15,0 %p (es decir, mas diluidas)
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implican mayores requerimientos energéticos en el proceso, siendo mayor la demanda
de energia térmica para el calentamiento de la gran cantidad de agua que la
proporcionada por el propio sistema. De esta forma, para concentraciones inferiores a
15,0 %p podria no cumplirse la restriccion de proceso energéticamente autosuficiente,
ademés de producir una cantidad escasa de biocombustibles. Sin embargo,
concentraciones mas altas de 35,0 %p, ademas de que no suele ser habitual encontrarlas
en la fase acuosa del bio-oil, permitiria que otros procesos de reformado puedan tratar
este tipo de corriente y ser, por tanto, mas adecuado su procesamiento en otras

instalaciones.

Finalmente, las condiciones de operacion del reactor de FT son referidas a la
presion, temperatura y ratio molar H,/CO, siendo los rangos de valores adecuados para
reactores LTFT con catalizador de cobalto (presion entre 20-40 bar, temperatura en el

rango de 220-240 °C y relacion molar H,/CO de 1,7-2,3).

5.6 Analisis termoquimico del proceso. Resultados y discusion

El caso base corresponde a un caudal de 60 t/h y concentracion total de fraccion
acuosa del bio-oil de 25,0 %p. En este caso, el reactor de FT opera a 220 °C, 20 bar y
una relacién molar H,/CO de 2,0, siendo los valores de conversién por paso de CO y de
a de 50 % y 0,90, respectivamente. En la Tabla 5.8 se presentan los resultados de las
principales corrientes del proceso obtenidas en la simulacion del caso base, mientras
que en la Tabla 5.9 se muestra el balance energeético global y las potencias térmicas en
los intercambiadores de calor para ese caso. Algunos de los resultados mostrados en la
Tabla 5.8 son los flujos masicos de componentes individuales, cortes de

biocombustibles y totales de las corrientes, ademas de temperaturas y presiones.

230



T€¢

Tabla 5.8. Resultados de simulaciones para las corrientes de proceso principales del caso base (caso 3 en la Tabla 5.7): alimentacién de 60 t/h; reformado SCW a 800 °C y 240 bar;
reformado seco (dry reforming) de metano a 600 °C y 1 bar; sintesis de FT (baja temperatura) a 220 °C, 20 bar y relacion molar H,/CO de 2,0; proceso de hydrocracking a 360 °C, 35

bary 0,06 kg Ha/kg wax

Corriente 06 07 10 14 15 16-H 17-H-C 20-CO 22 23 30 31-H 35-CO T-MIX9
Procedente de HEO04 SCWR SP1 SEP SP2 PSAl SP3 V4 HEQ7 DRYREF | COMP2 PSA1A V6 SP6
Dirigido a SCWR TURBL1 MIX1 SP2 PSAl SP3 MIX6 MIX2 DRYREF HEO04 PSA1A MIX3 MI1X2 MI1X9
H,O kg/h 45.000 | 39.926,9 39.926,9 41,7 335 0 0 0 335 335 7,8 0 0 0
Compuestos 15.000 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
organicos kg/h

totales

H, kg/h 0 968,6 968,6 967,5 776,9 738,1 8,1 0 38,8 3284 328,4 312,0 0 16,3
CO, kg/h 0| 12.344,6 12.344,6 11.980,9 9.620,7 0 0 96,8 9.524,5 6.364,1 6.364,1 0 63,8 567,0
CH,4 kg/h 0 2.895,0 2.895,0 2.890,3 2.320,9 0 0 23,2 2.297,7 1.145,6 1.145,6 0 115 1.089,9
CcO kg/h 0 3.864,1 3.864,1 3.859,7 3.099,3 0 0 3.037,3 62,0 4.084,9 4.084,9 0 4.003,2 81,3
Flujo masico kg/h 60.000 60.000 60.000 19.740,5 | 15.851,3 738,1 8,1 3.157,3 11.956,5 11.956,5 | 11.930,8 312,0 4.078,5 1.754,5
Temperatura °C 374 800 350 35,0 35,0 35,0 35,0 32,0 600 600 35,0 35,0 32,0 32,0
Presion bar 240 240 40,0 39,9 39,9 39,9 39,9 1,0 1,0 1,0 20,1 20,1 1,0 1,0
Corriente 40 41 44 45 47-R WAX 46-HYD 50-L 51-G 52-G 56-G T-HEO02 52 54
Procedente de HE12 RFT SEP3 DECANT | COMP5 P2 V8 SEP4 SP5 PSA4 MIX10 C1 V7 DEST1
Dirigido a RFT HE13 DECANT MIX7 MIX4 HE15 MIX5 MIX7 MI1X8 MIX8 HE17 HEO02 DEST1 DEST3
H,O kg/h 111 3.9254 3.912,7 4,1 111 0 0 1,9 0,1 0 8,8 7376,9 6,0 6,0
H. kg/h 1.758,3 8431 0,4 0,4 716,3 0 92,1 0 123,8 4,7 335,8 0 0,4 0,4
CO, kg/h 660,6 660,6 71,6 713 500,0 0 0 11 49,3 37,8 3.086,7 | 11633,4 72,4 72,4
CH,4 kg/h 3818 416,7 8,3 8,3 3471 0 0 0,2 34,6 26,5 1.728,9 0 85 8,5
Cco kg/h | 12.173,8 6.087,3 48,1 48,1 5.133,3 0 0 0,9 512,6 3924 1.795,9 0 49,2 49,2
C,-C, kg/h 254,2 479,7 180,8 180,8 254,2 0 0 2,3 24,0 18,4 207,2 0 183,2 183,2
Cs-Co® kg/h 10,4 5718 559,6 559,6 10,4 0 0 11 04 0,3 1145 0 560,7 560,7
Cio-Ci3® kg/h 0 461,8 461,8 461,8 0 0 436,2 435,8 0,2 0,2 0,4 0 897,6 8754
CiaCpo™ kg/h 0 687,1 687,1 687,1 0 15,8 685,8 685,8 0 0 0 0 1.372,9 21,9
Coo+ ¥ kg/h 0 1.116,7 1.116,7 1.116,7 0 1.619,7 519,2 519,2 0 0 0 0 1.635,9 0
0, kg/h 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0| 13.987,2 2.255,1 0 0
N, kg/h 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 | 45.975,0 | 459750 0 0
Flujo mésico kg/h | 15.250,2 | 15.250,2 7.047,1 3.138,2 6.972,4 1.635,5 1.733,3 1.648,3 745,0 480,3 | 67.240,4 | 67.240,4 4.786,8 1.777,7
Temperatura °C 220 220 35,0 35,0 371 4274 353,5 35,0 35,0 35,0 1121 791,3 35,7 99,1
Presion bar 20,0 20,0 19,9 19,7 20,0 35,0 20,0 20,0 20,0 20,0 1,0 1,0 15 13

El corte en cuestion (segiin nimero entre paréntesis) tiene algo de: Cs (1); C4y Cio (2); Coy C14 (3); C13Y Ca1 (4); C20 Y Co0+ (5)




Tabla 5.9. Balance energético global para el reformado de fraccion acuosa del bio-oil usando SCW y sintesis de
FT, y potencias térmicas transferidas en los intercambiadores de calor. Todos los resultados estan referidos al

caso base (caso 3 en Tabla 5.7)

Potencia suministrada (kWe) Entalpia de entrada (kW) Equipo | Q (kW) | Equipo | Q (kW)
P1 687,5 | 01 -223.497,5 HEO1 18.058,2 C1l 5.178,3
P2 5,6 | Air -3,6 HEO02 4.640,4 C2 112,3
P3-P4 229 | W1 -859.707,5 HEO03 5.598,8 C3 322,1
P5-P7 15| W2 -17.635,0 HEO04 1.317,0 c4 138,2
FAN1 185,7 | W3 -397.229,1 HEOQ5 19.163,4 C5 9.804,3
COMP1-COMP4 5.010,3 | W4 -11.991,8 HEO06 762,7 H1 1.013,7
COMP5-COMP7 29,4 | W5 -95.229,2 HEO7 2.093,1 H2 2239
TOTAL 5.942,9 HEO8 100,1 H3 253,0

Potencia obtenida (kWe) Entalpia de salida (kW)

TURB1 -9.9957 | 14-O0 -176.284,5 HEQ9 552,9 HE14 626,0

TURB2 -1.674,8 | 29-O0 -112,4 HE10 109,3 HE15 103,0
45-0 -17.344,2 HE11 24359 HE16 1.061,8
wC -1.353.956,6 HE12 111,8 HE17 8.396,7
CO,-0 -14.331,8 HE13 4.731,7 HE18 7.642,4
Tail gas -54514,5

TOTAL -11.670,4

En la Tabla 5.10 se comparan propiedades caracteristicas en los

biocombustibles, observandose que los resultados obtenidos a partir de la simulacion

del caso base son parecidos a los datos encontrados en bibliografia y normativas.

Tabla 5.10. Propiedades de biocombustibles obtenidas en las simulaciones (este estudio) y encontradas en

normativas y referencias bibliogréficas

Analisis UNE-EN-ISO
elemental y — 3675, UNE- N .
propiedades En este estudio Ref'tnl,e?;ss (Efg%I]EUU EN-1SO 12185, Ss,i-gg Refln(:._r_lraFﬁ_hEIg?B]lntulu
P ASTM D 4052,
ASTM D 1298
Gas. Diesel Jet Gas. Diesel Jet Gas. Diesel Jet Gas. Diesel Jet
Fuel Fuel Fuel Fuel
C%p) | 852 | 859 | 866 8858 8a-87 | 870 | - - - - - -
Hoop) | 148 | 140 | 133 | 2> | 1683 | 123 | ° - - - - -
0 (% p) 0,0 0,0 00 | 00 0,0 0,5 - - - - - -
H/C molar 2,2 2,1 2,1 - - 1,7 - - - - - -
MW (g/mol) | 99 211 153 | 100 200 - - - - - - -
Densidad 0,72- 0,82- 0,78-

(g/cc) a 15 °C 0,70 0,81 0,76 0,75 0,85 - 078 0,89 084 0,69 0,78 0,74
Viscosidad 0,37- - - -
(cP) a 15°C 0,42 3,46 1,24 0.44 2,6-4,1 - - - -

Aromaticos 35% 25% 0 <0,05 | <01
(%) 0 0 0 31 - <22 (Max) - (Max)
indice de 51 - 76 58
cetano ) 97 80 ) 40-55 ) ) (Min) )

Nota: Gas.: gasolina
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En la Tabla 5.11 se ilustran los resultados de variar diferentes parametros de
operacion mediante analisis de sensibilidad, observandose como afecta la produccion de
bioproductos FT, electricidad y agua de cogeneracion. También, para cada caso
analizado, se muestra el CO, secuestrado y la eficiencia de carbono a la salida del
reactor de FT y en las columnas de destilacion (ambas eficiencias a partir del carbono
alimentado a la planta). La principal pérdida de carbono que se alimenta al proceso se
halla en la generacién de CO, (parte es usado en el reactor DR vy la fraccidn restante es
separado con alta pureza para su secuestro), e hidrocarburos ligeros (CH4 y C»-C,), que

son quemados para alcanzar la autosuficiencia energética en el proceso.

Cabe destacar que en todos los casos de anélisis de sensibilidad, salvo aquellos
en los que se hayan variado las condiciones de operacion del reactor de FT
(temperatura, presion y relacion H,/CO), los valores de conversion por paso de CO y de
a (50 % y 0,90, respectivamente) no han cambiado. Esto se debe a que en todos los
casos considerados en los que no existe variacion alguna en las condiciones del reactor
FT, el ratio molar H,/CO, presion y temperatura son constantes, pudiéndose asumir
también constante la conversion por paso del CO, a pesar de que el caudal de gas que
entra en el reactor LTFT varie en los casos estudiados en los analisis de sensibilidad.
Sin embargo, si el reactor FT se dimensionara, la conversion por paso dependeria de los
caudales molares de los gases que entran al reactor y afectaria al comportamiento de la

unidad de proceso.

5.6.1 Efecto de la concentracion de la fase acuosa del bio-oil

La demanda energética global del proceso se incrementa de manera significativa
al disminuir la concentracion total de fase organica en la alimentacion, por lo que la
corriente de gas de sintesis derivada al horno debe incrementarse para alcanzar la

autosuficiencia energética del proceso.
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Tabla 5.11. Resultados del andlisis de sensibilidad (biocombustibles, produccién neta de potencia eléctrica, eficiencias de carbono, caudal masico de CO, y agua de cogeneracién)
variando la fase acuosa del bio-oil en (1) concentracion total, (2) caudal masico total, (3) composicion (AC: acido acético, HY: hidroxiacetona, BU: 1-butanol, LV: levoglucosan, GL:

glucosa)

Analisis de sensibilidad variando la fraccion acuosa de bio-oil
60 t/h; condiciones en el reactor LTFT: 220 °C; 20 bar; H,/CO = 2,00 y conversion por paso de CO: 50 %

Fraccion total | Presion en la | FT-diesel | FT-jet fuel | FT-gasolina| Biometano | Eficiencia de carbono | Eficiencia de carbono | Electricidad | CO, secuestrado Agua de
(%p) turbina (bar) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) sin refinado (%) con refinado (%) (kwe) (kg/h) cogeneracion (t/h)
35,0 (Caso 1) 18,5 2.174 1.420 737 91 40,99 36,84 5.441 10.720 366,8
35,0 (Caso 1) 17,0 2.174 1.420 737 - 40,99 36,31 5.656 10.720 366,8
30,0 (Caso 2) 40,0 1.818 1.188 593 - 40,01 35,26 4.030 8.265 355,7
25,0 (Caso 3) 40,0 1.374 898 467 - 36,26 32,18 5.728 5.786 314,1
20,0 (Caso 6) 40,0 824 538 268 - 27,19 23,95 7.253 4.009 301,2
15,0 (Caso 7) 40,0 255 167 81 - 11,22 9,85 8.682 1.540 273,3
Anélisis de sensibilidad variando el caudal masico
25,0 %p; condiciones en el reactor LTFT: 220 °C; 20 bar; H,/CO = 2,00 y conversion por paso de CO: 50 %
Caudal mésico | Presionen la | FT-diesel | FT-jet fuel | FT-gasolina| Biometano | Eficiencia de carbono | Eficiencia de carbono | Electricidad | CO, secuestrado Agua de
total (t/h) turbina (bar) | (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) sin refinado (%) con refinado (%) (kWe) (kg/h) cogeneracion (t/h)
60,0 40,0 1.374 898 467 - 36,26 32,18 5.728 5.786 314,1
100,0 40,0 2.289 1.496 779 - 36,26 32,18 9.566 9.643 502,2
20,0 40,0 458 299 156 - 36,26 32,18 1.908 1.911 108,0
Anadlisis de sensibilidad variando las composiciones individuales de compuestos presentes en la fraccion acuosa del bio-oil
60 t/h; 25,0 %p; condiciones en el reactor LTFT: 220 °C; 20 bar; H,/CO = 2,00 y conversion por paso de CO: 50 %
571%] 3,57 % Pres_ic’m enla | FT-diesel | FT-jet fuel | FT-gasolina Efic_iencig de carbono Eficiencia} de carbono Electricidad (kWe) CO; secuestrado Agua_de
(max) | (min) | turbina (bar) | (kg/h) (kg/h) (kg/h) sin refinado (%) con refinado (%) (kg/h) cogeneracion (t/h)
AC | LV-HY 40,0 1.374 898 467 36,26 32,18 5.728 5.786 314,1
LV | AC-HY 40,0 1.397 913 470 36,59 32,41 5.680 5.863 320,7
HY | AC-LV 40,0 1.435 938 483 37,31 33,06 5.618 5.893 325,0
Analisis de sensibilidad variando compuestos individuales de la fraccion acuosa del bio-oil (10,0/5,0/5,0/5,0 %p AC-HY-BU-LV (GL))
60 t/h; 25,0 %p; condiciones en el reactor LTFT: 220 °C; 20 bar; H,/CO = 2,00 y conversion por paso de CO: 50 %
Caso de estudio Pres_ic’m enla | FT-diesel | FT-jet fuel | FT-gasolina Efic_iencig de carbono Eficiencie_l de carbono Electricidad (kWe) CO, secuestrado Agua_c,je
turbina (bar) | (kg/h) (kg/h) (kg/h) sin refinado (%) con refinado (%) (kg/h) cogeneracion (t/h)
Caso base 40,0 1.374 898 467 36,26 32,18 5.728 5.786 3141
AC-HY-BU-LV 40,0 1.429 933 470 38,04 33,57 5.724 5.657 321,2
AC-HY-BU-GL 40,0 1.378 901 451 37,38 32,96 5.873 5.500 320,1




Asi, para 15,0 %p de concentracion total, un 73,5 % del gas de sintesis debe
quemarse; para 25,0 %p esa fraccion disminuye hasta 18,9 % y para 35,0 %p no hay
necesidad de quemar gas de sintesis producido en la zona de reformado con SCW. Por
tanto, a bajas concentraciones, la produccion especifica de biocombustibles (en relacién
a la alimentacion) se reduce claramente, y las eficiencias de carbono despues del
proceso de refinado y separacion de productos FT son bajas. Esto ocurre, en especial,
para 15,0 %p, donde solo el 9,85 % del carbono total alimentado a la planta aparece en

los cortes de biocombustibles que salen de la instalacion y pueden venderse.

Para el caso base, la eficiencia de carbono después de la etapa de refinado es el
32,18 %, similar a las que se tienen en procesos de sintesis CTL-FT (carbono a liquido
para la tecnologia de Fischer-Tropsch) [197], y la mé&xima eficiencia de carbono se
alcanza con una concentracion del 35,0 %p en la fraccion acuosa (36,84 % de eficiencia
incluyendo el biometano puro que podria venderse; 36,31 % si solo se contabiliza la
eficiencia para biocombustibles liquidos). La tendencia opuesta a la expuesta para la
eficiencia del carbono se tiene para la electricidad neta generada, siendo mayor para los
casos de alimentaciones a la instalacion de fracciones acuosas mas diluidas (8682 kWe
frente a 4030 kWe para 15,0 y 30,0 %p, respectivamente). Esto ocurre a pesar de que se
obtienen potencias eléctricas mayores en la turbina de vapor (TURB2) cuando la
produccion de biocombustibles es mayor (para alta concentracion total en la
alimentacion), ya que el caudal masico de vapor generado se incrementa al ser mayor la
cantidad de calor a eliminar del reactor LTFT (reacciones altamente exotérmicas). Por
otra parte, el incremento de la potencia generada en la turbina TURB1 (salida del
reactor SCWR) para mayores fracciones acuosas diluidas es casi irrelevante. De esta
forma, las mayores potencias eléctricas netas obtenidas para concentraciones mas

diluidas se deben a la menor potencia eléctrica consumida en equipos de compresion (en
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especial, los compresores COMP1-COMP4), ya que los caudales de gas de sintesis en la
zona de tratamiento del mismo y los de recirculacion en las zonas de sintesis FT e
hydrocracking son menores para fases acuosas mas diluidas (por derivar mayores

cantidades de gases al horno).

Para un 35,0 %p de concentracion orgénica en la corriente de alimentacion,
existe un exceso de energia calorifica global en el proceso, por lo que ninguna fraccion
de gas de sintesis es enviada al horno y su totalidad se dirige a la segunda seccion de la
planta (tratamiento y ajuste de la relacion molar H,/CO). Esto ocurre a pesar de la
mayor demanda energética necesaria que se tiene en el reactor DR, y en los hervidores
de las columnas de destilacion en la zona de separacion de productos FT
(principalmente, en las columnas DEST1 y DEST2). Ademas, este exceso de energia
provoca que la presion de salida en la turbina TURBL pueda reducirse hasta 17,0-18,5
bar, pudiéndose vender 91 kg/h de biometano en el caso de que la presion sea de 18,5
bar. Sin embargo, para esta presion, la produccion eléctrica neta es de 5441 kWe frente

a 5656 kWe para 17,0 bar; la diferencia entre ambos casos es poco significativa.

Por dltimo, la concentracion total de fase organica en la alimentacidén también
influye en el ajuste de la relacién molar H,/CO en la entrada al reactor LTFT, porque
varia la composicién y caudal del gas de sintesis procedente del reactor SCWR. De esta
forma, para fracciones acuosas mas diluidas en la alimentacion, el caudal de hidrogeno
procedente del reactor SCWR es mayor y, para mantener la relacion H,/CO a la entrada
del reactor LTFT en 2,0, una fraccién de hidrogeno procedente de la unidad PSA1 es
enviada al hydrocracker. Ademas, el gas de sintesis procedente del reactor SCWR no
entra en el reactor HWGS para los casos en los que la concentracion total de fase acuosa
se encuentra en el rango de 15,0-25,0 %p ya que, para este rango de concentraciones, se

tiene un mayor caudal molar de hidrégeno que de monoéxido de carbono, siendo este
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ultimo compuesto el que determina la produccion de biocombustibles liquidos FT. Sin
embargo, para 30,0 y 35,0 %p, una fraccion de CO debe convertirse en H; a través del
reactor HWGS, por lo que la cantidad de gas de sintesis que no entra en dicho reactor
disminuye hasta el 78,0 y 57,5 %, respectivamente. Para estos casos con concentracion
total superior a 25,0 %p, la corriente de hidrégeno procedente de la unidad PSA1 se
envia en su totalidad al reactor LTFT y ninguna fraccion al hydrocracker. En cuanto al
CO, secuestrado y el agua de cogeneracién, ambos pardmetros aumentan con la
concentracion total de fase organica. El caudal molar de CO, generado del proceso
SCWR aumenta con la concentracion en la alimentacion, como se pudo comprobar en el
capitulo 4 en los ensayos experimentales. La cantidad de agua de cogeneracion aumenta
con la concentracién porque los caudales molares de H, y CO a la entrada del reactor

FT se incrementan, requiriéndose mayores cantidades de agua de refrigeracion.

5.6.2 Efecto del caudal mésico y composicion de la fase acuosa del bio-oil

Para el analisis de sensibilidad en la variacion del caudal méasico de fase acuosa,
se consideraron los valores de 20, 60 y 100 t/h (valores industriales reales). Como se
podia prever, la produccion de biocombustibles, electricidad, agua de cogeneracion y
CO, secuestrado varian de manera proporcional, siendo las eficiencias de carbono con y
sin refinado de productos las mismas para las simulaciones con los tres caudales
ensayados. Esto ocurre al no estar dimensionada la planta, aunque los resultados
obtenidos son interesantes puesto que los valores de caudales masicos usados son reales
en la industria. Ademas, la capacidad de la planta adquiere importancia cuando se aplica
la economia de escala, lograndose una reduccién en los costes de inversion con una

mayor escala.
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También, en los andlisis de sensibilidad se variaron las composiciones
individuales de los compuestos organicos mas representativos (acido acético,
hidroxiacetona y levoglucosan). Como puede verse en la Tabla 5.11, se alcanzan
mayores eficiencias de carbono con refinado y produccion de biocombustibles (33,06 %
y 2856 kg/h, respectivamente) que en otros casos (32,18 % y 2739 kg/h, para el caso
base) si la concentracion de hidroxiacetona, en lugar de acido acético, es la maxima
(5,71 %p, que es el valor de la concentracion de acido acético en el caso base) en la
corriente de alimentacion a la planta. La razon es el mayor nimero de &omos de
carbonos alimentados al proceso, conducentes a una mayor produccion de gas de
sintesis en el reactor SCWR (mayores caudales de H,, CO, y CH,4, mientras que el CO
se mantiene practicamente invariable con respecto al caso base). Esta mayor cantidad de
gases es procesada en la zona de tratamiento y acondicionamiento del gas de sintesis,
alimentandose los caudales molares de H, y CO a la entrada del reactor LTFT con la
relacion de 2,0. La mayor cantidad de CO a la entrada del reactor LTFT respecto al caso
base se debe a que los caudales molares de CH4 y CO, que entran en el reactor DR son
mayores. En este reactor se consigue aumentar las cantidades de H, y CO sean cuales
sean las concentraciones totales e individuales de las fases acuosas del bio-oil
alimentadas al proceso. Los valores de produccion de electricidad y agua de
cogeneracion, en cambio, son similares a los que se tienen con el caso base (5618 kWe
y 325 t/h cuando la hidroxiacetona se alimenta con la méxima concentracion (5,71 %p),
frente a 5728 kWe y 314 t/h si es el acido acético en lugar de la hidroxiacetona). Sin
embargo, la cantidad de agua de cogeneracion aumenta ligeramente para el caso de
maxima concentracion de hidroxiacetona porque los caudales molares de H, y CO a la
entrada del reactor FT aumentan, requiriéndose una mayor cantidad de agua de

refrigeracion. La cantidad de CO, secuestrado también es mayor con respecto al caso
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base (100 kg/h, aproximadamente). Por otra parte, si la maxima concentracién en la
fraccion acuosa la presentara el levoglucosan, los resultados serian intermedios a los

comentados anteriormente para los casos de acido acético (base) e hidroxiacetona.

Otra fraccion acuosa que se simuld consistio en la mezcla de los cuatro
compuestos organicos mas representativos de dicha fase procedente del bio-oil. Estos
compuestos son el &cido acético, hidroxiacetona, 1-butanol y levoglucosan, con unas
concentraciones individuales de 10,0 %p para el primero y 5,0 %p para los demas.
También, se simuld el proceso para estas mismas concentraciones individuales la
fraccion acuosa que, en lugar de levoglucosan, presenta la glucosa, coincidiendo con los
cuatro compuestos organicos y en concentraciones individuales similares a las
ensayadas experimentalmente [56, 57], como se vio en el capitulo 4. Los resultados de
las simulaciones de estos casos, en comparacion con los obtenidos para el caso base,
son similares en produccion de biocombustibles y de electricidad, asi como en las
eficiencias de carbono con refinado. Sin embargo, se obtiene la mayor produccion de
biocombustibles cuando se alimenta el levoglucosan, respecto a los dos casos anteriores

(Tabla 5.11).

5.6.3 Efecto de la temperatura en el reactor LTFT

Cuando se aumenta la temperatura en el reactor LTFT (en este estudio, desde
220 °C hasta 230 y 240 °C), la conversion por paso del CO se incrementa (desde 50 %
hasta 60 y 70 %, respectivamente, considerandose los datos y resultados encontrados en
otras publicaciones para este tipo de reactor [147, 199, 200]) y, en consecuencia, la
eficiencia del carbono sin refinado (carbono a la salida del reactor FT, contenido en
todos los hidrocarburos C;-C3) también se incrementa. Sin embargo, la eficiencia
global del carbono en el proceso, contabilizando solamente el carbono de los

biocombustibles liquidos, disminuye de manera gradual desde 32,18 % (caso base) a
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31,38 y 30,19 % para 230 y 240 °C, respectivamente. La comparacion de resultados en
cuanto a produccién de biocombustibles con el cambio de temperaturas, puede
observarse en la Figura 5.7. La explicacion sobre estas tendencias opuestas en las
eficiencias sin y con refinado tiene que ver con la probabilidad de crecimiento de la
cadena (parametro «), ya que ésta decrece desde 0,900 (caso base) a 0,870 (230 °C) y
0,839 (240 °C). Asi, la formacion de hidrocarburos de mayor longitud de cadena (mayor
namero de dtomos de carbono) que forman los cortes wax y diesel disminuye mientras
que la produccion de hidrocarburos mas ligeros (hidrocarburos gaseosos y gasolina) se
incrementa. Asimismo, la produccién del corte intermedio (jet fuel) disminuye muy
ligeramente con la temperatura (898, 886 y 857 kg/h para 220, 230 y 240 °C,
respectivamente). Ademas, cuando la temperatura aumenta se requiere un mayor caudal
de agua de refrigeracion para la refrigeracion del reactor LTFT, obteniéndose mayores
caudales masicos de agua de cogeneracion (314, 324 y 334 t/h para 220, 230 y 240 °C,
respectivamente). A pesar de la mayor produccién de vapor generada en el reactor
LTFT, la produccion de electricidad disminuye ligeramente, por lo que puede concluirse
que el aumento de la temperatura en el proceso de sintesis FT no es beneficioso. Por
tanto, la temperatura de 220 °C es la mas recomendable. Los resultados de estos
pardmetros de medida del comportamiento del proceso SCWR-LTFT, junto con el de

diéxido de carbono secuestrado, se muestran en las Figuras 5.9-5.12.

5.6.4 Efecto de la presion en el reactor LTFT

El aumento de la presion en el reactor LTFT implica mayores presiones
parciales de H, y CO y, por tanto, un incremento en la conversion por paso del CO. Este
incremento se estimo usando la cinética de Arrhenius, con érdenes de reaccion para el
H. y CO en la ecuacion cinética de consumo de CO (+3/4 y -1/4, respectivamente) a

partir de Zennaro et al. (2000) [141] y Ma et al. (2014) [144]. Con todo esto, las
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conversiones por paso del CO fueron 50, 54 y 57 % para 20, 30 y 40 bar,

respectivamente.
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Caso base: 220 °C, 20 bar, relacion H,/CO de 2,0 y 25,0 %p (en cualquier caso simulado, un parametro es cambiado)

MET: alternativa de quemar metano en lugar de gas de sintesis en el horno

Todas estas notas también deben aplicarse a las Figuras 5.10-5.12

Figura 5.9. Produccién de biocombustibles (kg/h) para el caso base (220 °C en esta figura, caso 3 en Tabla 5.7);
temperatura, presion y relacién molar H,/CO de 230-240 °C, 30-40 bar y 2,30-1,70, respectivamente; caso 2
(30,0 %op en Tabla 5.7) y casos de derivacién de metano al horno (25,0-30,0 %p)
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Figura 5.10. Produccion eléctrica neta (kWe) para el caso base (220 °C en esta figura, caso 3 en Tabla 5.7);
temperatura, presion y relacion molar H,/CO de 230-240 °C, 30-40 bar y 2,30-1,70, respectivamente; caso 2
(30,0 %p en Tabla 5.7) y casos de derivacion de metano al horno (25,0-30,0 %p)
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Figura 5.11. Agua de cogeneracion (t/h) para el caso base (220 °C en esta figura, caso 3 en Tabla 5.7);
temperatura, presion y relacion molar H,/CO de 230-240 °C, 30-40 bar y 2,30-1,70, respectivamente; caso 2
(30,0 %op en Tabla 5.7) y casos de derivacion de metano al horno (25,0-30,0 %p)
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Figura 5.12. CO, secuestrado (kg/h) para el caso base (220 °C en esta figura, caso 3 en Tabla 5.7);
temperatura, presion y relacion molar H,/CO de 230-240 °C, 30-40 bar y 2,30-1,70, respectivamente; caso 2
(30,0 %p en Tabla 5.7) y casos de derivacion de metano al horno (25,0-30,0 %p)

Por otra parte, la Ec. (5.4) no proporciona una relacion entre la presion y los
valores de a. De esta forma, a partir de bibliografia [125], se obtuvieron los siguientes

valores de a: 0,918 y 0,936 para 30 y 40 bar, respectivamente. Estos valores conducen a

mayores producciones de wax y diesel (1483 y 1636 kg/h a 30 y 40 bar,
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respectivamente, frente a 1374 kg/h de FT-diesel a 20 bar), como se muestra en Figura

5.9.

A diferencia del comportamiento del sistema cuando la temperatura del reactor
LTFT aumenta, una mayor presion conduce a una mayor selectividad de productos FT
en estado liquido (en especial de wax y diesel), incrementdndose la probabilidad de
crecimiento de la cadena en las moléculas de hidrocarburos. De esta forma, la eficiencia
de carbono con refino aumenta ligeramente con la presion (32,18 % para el caso base,
32,28 y 32,47 % para 30 y 40 bar, respectivamente), pero la eficiencia de carbono
relativa al proceso de sintesis FT disminuye. Al aumentar la presion en el reactor LTFT,
se producen menores caudales molares de hidrocarburos ligeros (estado gaseoso) y, en
consecuencia, una mayor fraccion de gas de sintesis debe enviarse al horno para lograr
la autosuficiencia energética en el proceso. Finalmente, la potencia eléctrica neta y el
agua de cogeneracién presentan resultados similares en todos los casos (Figuras 5.10-
5.11), siendo algo mayor la cantidad necesaria de agua de refrigeracion en el reactor
LTFT para los casos de mayor presion (30 y 40 bar). Por tanto, en términos referidos a

la maxima produccion de biocombustibles liquidos FT, la mas favorable es 40 bar.

5.6.5 Efecto de la relaciéon molar H,/CO a la entrada del reactor LTFT

Al aumentar la relacion molar H,/CO en la corriente de entrada al reactor LTFT,
la reaccidn de equilibrio entre mondxido de carbono e hidrégeno se desplaza hacia los
productos, incrementandose también la conversion por paso del CO. La evolucion
opuesta se tiene si dicha relacion molar disminuye, siendo menor en este caso la
conversion por paso del CO. Usando el mismo procedimiento para la obtencién de las
conversiones por paso de CO al variar la presion en el reactor LTFT (indicado en el

punto anterior), se obtuvieron valores de conversion por paso de 52,0 y 47,5 % para las

243



relaciones molares H,/CO de 2,30 y 1,70, respectivamente. Los valores de « obtenidos a
partir de la Ec. (5.4), en cambio, son 0,912 y 0,888 para las relaciones molares 1,70 y
2,30, respectivamente. Por tanto, cuando se incrementa la relacién molar H,/CO, la
selectividad de hidrocarburos ligeros (estado gaseoso) se incrementa, disminuyendo la
correspondiente a hidrocarburos mas pesados en estado liquido. Si se usa una relacion
molar de 2,30, se necesita mas hidrogeno en el proceso de sintesis FT vy, en
consecuencia, debe convertirse mas CO procedente del reactor SCWR en hidrogeno en
el reactor HWGS. Esto provoca un exceso de caudal masico de CO; que, a pesar de que
una fraccion del mismo se introduce en el reactor DR, debe aumentar la cantidad que
debe secuestrarse para esta relacion de 2,30, en comparacion con los casos de 2,00

(base) y 1,70, pudiéndose observar esto en la Figura 5.12.

Si se comparan los dos casos extremos de relacion molar (2,30 y 1,70), al
producirse mayores cantidades de hidrocarburos ligeros para el caso de relacion 2,30, se
envia un mayor caudal de este tipo de hidrocarburos al horno y se reduce la fraccion de
gas de sintesis dirigida al horno. Esto hace que los caudales molares de H, y CO que
entran en el reactor LTFT sean mayores, aumentando los gastos de compresion en la
zona de tratamiento y acondicionamiento del gas de sintesis con respecto al caso de
relacién molar 1,70. En consecuencia, la produccién de electricidad neta disminuye para
el caso de 2,30 y es menor que la obtenida con una relacién de 1,70 (5478 kWe frente a
5832 kWe para los casos de 2,30 y 1,70, respectivamente), como puede verse en la
Figura 5.10. Esto ocurre a pesar de que es necesario un mayor caudal de agua de
refrigeracion en el reactor LTFT al operar con una mayor relacion molar H,/CO,
generandose una mayor cantidad de vapor saturado que puede expandirse en la segunda

turbina y producir electricidad. Este mayor aporte de agua de refrigeracion para la
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relacién de 2,30 respecto a 1,70, se traduce en un mayor caudal de agua de cogeneracion

producido (Figura 5.11).

Por otro lado, la eficiencia de carbono sin refinado (proceso de sintesis de FT)
aumenta con el incremento de la relacion molar, al introducirse mayores caudales de
gases al reactor LTFT, no ocurriendo lo mismo con la eficiencia de carbono global de la
planta (con separacion de productos). Asi, una eficiencia de carbono global de la planta
de 31,82 % se obtiene para la relacion molar de 2,30, mientras que para 1,70 la
eficiencia es de 32,29 %, como puede verse en la Figura 5.9. Esto ocurre porque,
aungue los caudales molares de los reactivos del proceso de sintesis FT alimentados al
reactor LTFT son mayores, una elevada proporcion se convierte en hidrocarburos

ligeros (C,-C4) que, posteriormente, son enviados al horno.

5.6.6 Condiciones que maximizan la produccién de combustibles y electricidad

A partir de los resultados procedentes del andlisis de sensibilidad, las
condiciones éptimas que maximizan la produccién de biocombustibles (FT-diesel, FT-
jet fuel, FT-gasolina) y de electricidad (acorde a la produccion de biocombustibles, que

es el principal objetivo de operacién de esta planta), corresponden a:

1. Méxima concentracién de fase acuosa del bio-oil (35,0 %p).

2. Minima temperatura en el reactor LTFT (220 °C).

3. Méxima presion en el reactor LTFT (40 bar).

4. Minima relacion molar H,/CO a la entrada del reactor LTFT (1,70).

En estas condiciones, para un caudal masico de 60 t/h de fase acuosa del bio-oil,
la produccién de biocombustibles fue de 4596 kg/h (2804 kg/h FT-diesel, 1491 kg/h

FT-jet fuel y 301 kg/h FT-gasolina), una eficiencia de carbono con separacion de
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productos del 38,53 % (sin refinado es del 43,50 %), y potencia neta de 5297 kWe.
Ademaés, los caudales masicos de CO, para secuestro y de agua de cogeneracion
presentan valores de 0,50 kg/kg y 17,5 kg/kg de fase organica alimentada a la planta,

respectivamente.

5.6.7 Resultados usando configuraciones alternativas

En el apartado 5.4.2 se describieron dos posibles configuraciones en la
disposicion de equipos y corrientes de unidades principales del proceso alternativas a
las seleccionadas. En este punto, se analizan los resultados obtenidos, comparandose

con los de la configuracion elegida (Figura 5.3).

La primera alternativa consiste en enviar al horno metano puro (procedente de la
unidad PSA3) en lugar de gas de sintesis. El analisis de sensibilidad para esta
configuracién se llevo a cabo con las concentraciones totales de 25,0 y 30,0 %p,
mostrandose los resultados en las Figuras 5.9-5.12. Puede observarse que los resultados
para la derivacion de metano al horno son parecidos a los que se obtienen en la
configuracién elegida, cuando la fase acuosa es de 25,0 %p. La cantidad de
biocombustibles total producida es algo mayor para la configuracién elegida (2739 kg/h
y 2689 kg/h para la derivacién de gas y metano, respectivamente), la produccion
eléctrica neta es mayor en la disposicién de envio de metano al horno (6017 kWe frente
a 5724 kWe) y la cantidad de agua de cogeneracion es practicamente la misma para
ambas configuraciones (diferencia de 2 t/h). La principal diferencia entre estas dos
configuraciones se tiene en el caudal masico de CO, secuestrado, siendo de 5786 kg/h
para la configuracién elegida y 8560 kg/h para la opcién de derivar metano al horno.
Estas diferencias se acentlan mas para la fase acuosa de 30,0 %p, siendo en la

produccién de biocombustibles y electricidad neta la diferencia de 156 kg/h y 437 kWe
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para esta concentracion total, y de 50 kg/h y 293 kWe para 25,0 %p. La cantidad de CO,
secuestrada, en cambio, presenta una menor diferencia entre ambas configuraciones
para 30,0 %p (1055 kg/h frente a 2774 kg/h para 25,0 %p). La razon es que la fraccion
de gas de sintesis derivada al horno al incrementarse la concentracion total disminuye,
llegando mayor cantidad de CO, para alta concentracion a la unidad PSA3 con esta

configuracion.

La configuracién elegida presenta dos ventajas importantes con respecto a la

opcion de derivar metano puro:

1. La produccion de biocombustibles es mayor; en especial, para un 30,0 %p en
la alimentacion.
2. Se quema una fraccién del gas de sintesis antes de que pueda tratarse en la

seccion de acondicionamiento del mismo.

La opcidn de venta de vapor saturado a 8 bar de presion podria ser interesante si
la planta se encontrase cerca de otras instalaciones que demanden este vapor. Ademas,
se tendria un ahorro de agua de refrigeracion (ventaja medioambiental) puesto que no
habria que condensar el vapor a 1 bar y 100 °C, como ocurre en la configuracion
elegida. Sin embargo, si se elige esta opcion de venta de vapor saturado, disminuira la
produccion de electricidad en la segunda turbina de manera significativa con respecto a
la configuracién elegida. La opcion de venta de vapor saturado, por tanto, podria ser
mas interesante si se procesan fracciones acuosas con concentraciones totales altas, para
seguir produciendo electricidad en la segunda turbina (aunque sea mucho menor que en
el caso de no vender vapor). Asi, la cantidad de vapor saturado producido para 30,0 %p
seria de 19460 kg/h, y de 9300 kg/h si la fraccion acuosa fuese del 20,0 %p. Por otra

parte, para una concentracion total de fase acuosa del 30,0 %p, la produccion eléctrica
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neta seria de 2524 kWe si se considerase la venta de vapor a 8 bar, frente a los 4030

kWe que se obtienen si el vapor se expande hasta 1 bar y, por tanto, no se vende.

5.7 Comparacion de las eficiencias energéticas con otros estudios

En la Tabla 5.12 se puede ver una comparacion en términos de eficiencia de
energia térmica, definida a partir de la Ec. (5.10) para diferentes casos estudiados. La
Ec. (5.10) tiene en cuenta los caudales masicos (7z) y el poder calorifico inferior (LHV,
lower heat value) de todos los hidrocarburos liquidos FT (biocombustibles, subindice
Biocomb-i) después del proceso de separacion de los mismos, y de los compuestos en la
corriente de alimentacién (subindice alim-j). Si a esta ecuacion se le afiade la potencia
eléctrica neta en el numerador (Wpeto), Se obtiene la Ec. (5.11) de célculo de la eficiencia

energética global.

Z m Biocomb —i LHV Biocomb—i

Z n.’]alim—j I-Hvalim—j
J

Eficiencia de energia térmica:  7g, rerm = (5.10)

V\./neto + Z Ithiooomb—i LHV

Biocomb—i

Z malim—j I-HVaIim—j
J

Eficiencia energética global: 7z, b = (5.11)

En este estudio, la eficiencia energética global vario, principalmente, con la
concentracion total de la fraccion acuosa del bio-oil, siendo el valor minimo de 34,77 %
(para 15,0 %p) y el maximo de 59,38 % (para 35,0 %p, cuando una fraccion de
biometano puede venderse). El valor minimo se encuentra dentro del rango propuesto
por Tijmensen et al. (2002) [201] para sistemas de gasificacion operando a 1 bar en
procesos BTL (33-40 %). Al compararse la eficiencia energética global en el caso base
(55,10 %) con las obtenidas al variarse la presion y relacién H,/CO en el reactor LTFT

(misma concentracion total, 25,0 %p), se obtuvieron resultados similares en el rango
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comprendido entre 54,25 y 55,45 %. Sin embargo, al incrementarse la temperatura en el
reactor LTFT, la eficiencia disminuye (53,97 y 51,96 % para 230 °C y 240 °C,
respectivamente). Cabe destacar que todas estas eficiencias son mayores que el valor
méaximo del rango indicado en [201] para sistemas de gasificacion presurizado (42-50
%). En cuanto a la eficiencia de carbono después de las columnas de destilacion (salida
de la planta), para el caso base (25,0 %p de concentracion total) ésta fue de 32,18 %,

tipico en procesos de conversién CTL con sintesis FT [197].

Tabla 5.12. Resultados de eficiencias energéticas y produccion de biocombustibles para diferentes casos
estudiados

Analisis de sensibilidad a 60 t/h variando la concentracion total de fraccién acuosa del bio-oil:
Condiciones del reactor LTFT: 220 °C, 20 bar, H,/CO de 2,0 y 50 % de conversion por paso de CO

% %

150%p | 200%p | 250%p | 300%p | >0 7P | 350%p

(17,0 bar) | (18,5 bar)
Eficiencia energética global (%) 34,77 47,75 55,10 56,24 58,76 59,38
Eficiencia de energia térmica (%) 14,39 34,99 47,02 51,51 53,07 53,95
Eficiencia en la produccion de 1439 | 34,99 47,02 51,51 53,07 53,07

biocombustibles (%)
Analisis de sensibilidad a 60 t/h y 25,0 %op (caso base), variando en el reactor LTFT:
Temperatura (230-240 °C), presion (30-40 bar) y relacion molar H,/CO (1,70-2,30)

230°C 240°C 30 bar 40 bar 1,70 2,30
Eficiencia energética global (%) 53,97 51,96 55,00 55,45 55,33 54,25
Eficiencia de energia térmica (%) 45,94 44,26 47,08 47,23 47,12 46,53

la fraccion acuosa del bio-oil y configuraciones de disefio de la planta:
Condiciones del reactor LTFT: 220 °C; 20 bar; H,/CO = 2,0 y conversion por paso del CO: 50 %

Andlisis de sensibilidad a 60 t/h y 25,0 %p variando la concentracién individual de compuestos organicos de

Caso 4 Caso 5 Caso 8 Caso 9 25,0 %p 30,0 %p

MET (*) MET (*)
Eficiencia energética global (%) 55,13 58,58 57,39 48,97 54,66 54,94
Eficiencia de energia térmica (%) 47,47 50,17 48,24 41,63 46,18 49,29

(*): 25,0 y 30,0 %p MET: casos donde el CH, se deriva al horno cuando la fraccion acuosa es de 25,0 y 30,0 %p, respectivamente

Siew et al. (2011) [6], usando una solucion acuosa de 4&cido acético,
hidroxiacetona y guaiacol (69,85 %p) y operando el reactor LTFT a 240 °C y 25 bar,
obtuvieron una maxima eficiencia global del 58,2 %, considerandose todos los

hidrocarburos con cinco o mas atomos de carbono y la recuperacion de calor con bajo
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nivel térmico (usado como agua caliente para instalaciones e infraestructuras cercanas).
En el estudio realizado por Selvatico et al. (2016) [146], la eficiencia energética global
fue de 43,7 %, siendo la alimentacion gas de sintesis con previo tratamiento y las
condiciones de operacién en el reactor LTFT de 220 °C, 25 bar y relacion molar Ho/CO
de 2,0. Sin embargo, estos investigadores no tuvieron en cuenta el posible
aprovechamiento del vapor saturado generado a partir de las reacciones exotérmicas del
reactor LTFT, ni tampoco la posible conversién de CO, para aumentar los caudales
masicos de H, y CO en el proceso de sintesis FT. Tampoco se trataron de disminuir las
cantidades de CO, producidas en el proceso propuesto por Xiang et al. (2016) [202],
integrandose en dicho proceso las tecnologias de conversién de carbon a gas de sintesis
y, posteriormente, de gas de sintesis a olefinas, siendo la eficiencia energética global de
33,9-48,4 %. Por su parte, Sudiro et al. (2009) [170] alcanzaron una eficiencia
energética global de 56,4 %, en un proceso de produccion de combustibles sintéticos a
partir de dos tipos de alimentaciones diferentes (carbén y gas natural), usando 240 °C y
15 bar en el reactor LTFT. Finalmente, Leibbrandt et al. (2013) [203] obtuvieron una
eficiencia global del 59 % en la produccion de biocombustibles liquidos FT y
electricidad, a partir de la gasificacion de biomasa (a 40 bar y 1700 K) y la sintesis de

FT (260 °C, 23,2 bar y relacién molar H,/CO de 2,0).

En cuanto a los diferentes cortes de biocombustibles liquidos (gasolina, diesel y
jet fuel), el diesel y el jet fuel corresponden a la corriente de destilado en otros estudios,
mientras que la gasolina a veces es referida como nafta. Selvatico et al. (2016) [146]
obtuvieron rangos de fracciones de productos en su proceso de 11,49-17,96 % para
nafta (Cs-Cyp), 71,25-77,86 % para destilado (C11-C2) y 11,05-11,40 % para wax (Ca2+),
siendo el resto hidrocarburos gaseosos C;-C4. Considerando los mismos cortes, los

resultados conseguidos en este estudio son parecidos, aunque algo mayores para el
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destilado (78,01 %) y la nafta (21,99 %). En otra publicacion, Er-rbib et al. (2012) [186]
concluyeron que su proceso podia producir combustibles sintéticos compuestos por 72
% de diesel (C12-Cys), 26 % de gasolina (Cs-Cy1) ¥y 2 % de C,-C4. Considerando estos
cortes, los resultados logrados en este estudio son muy parecidos al operar el reactor

LTFT a 30 bar (70,48 % para diesel y 29,52 % para gasolina).

5.8 Procedimiento de estimacidn de costes en el proceso SCWR-LTFT

Al obtenerse los balances de materia y energia en el punto 5.6, es posible abordar
el analisis tecno-econémico del proceso SCWR-LTFT. En primer lugar, los costes de
compra de algunas unidades (unidad PSA y todos los reactores) se estimaron a partir de
informes de libre acceso, escalandolos a la nueva capacidad por el procedimiento

descrito en la Ec. (5.12) [55]

Coste del equipo a escalar
quilp — (Z)g

(5.12)

Coste dereferencia del equipo

donde Z es la relacién entre la capacidad del equipo a escalar y la del usado como
referencia de valor conocido (las unidades pueden ser m?, kg/h, kW, etc.). Por otra
parte, g es el factor de escalado que puede variar entre 0,2 y 1,0, asumiéndose un valor
de 0,6 si este factor no se encuentra en la literatura para un equipo concreto (regla de los

seis décimos (6/10) [53, 55]).

Los costes de adquisicion de los demas equipos fueron estimados por el software
CAPCOST [53] y la pagina web de Peters and Timmerhaus [54]. El software
CAPCOST se basa en el método factorial de Guthrie, que consiste en la estimacion de
los costes directos e indirectos a partir de factores aplicados a los costes de compra de
los equipos. Este método aplicado por Guthrie [53] proporciona mas exactitud que el de

Lang [53], porque aplica factores de instalacion para cada tipo de equipo (a través del
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factor de mddulo desnudo o base) y es aplicable a plantas nuevas y ampliaciones de
existentes. Ademas, los distintos costes de la planta se calculan por separado (agrupados
en modulos), siendo necesaria la introduccion de la capacidad del equipo, presion y
material de construccion para la evaluacion del coste total del equipo instalado en un

proceso.

En primer lugar, se estima el coste del médulo en condiciones base (C%), que
engloba los costes directos e indirectos involucrados en la instalacién de cada equipo
con material de acero al carbono y operando a presion atmosférica. A continuacién, para
aquellos equipos con material diferente del acero al carbono y presion de operacién
diferente a la atmosférica, se calculan los costes de modulo simple (Cgm) que
corresponden, para cada equipo, al producto entre el coste del médulo desnudo (C%y) y
un factor de multiplicacion (Fgm) que tiene en cuenta el material de construccion y la
presion de operacidn con respecto a las condiciones base. Este factor de multiplicacion,
propuesto inicialmente por Guthrie, fue corregido por Turton et al. [53] para considerar
las variaciones en el coste de tuberias e instrumentacion debido al material de
construccién y a la presion de operacion. Por otra parte, en el coste del modulo simple
Cgm se incluye la mano de obra y material necesario para la instalacion del equipo
(soportes estructurales, tuberias, aislamiento y sistemas de control e instrumentacion),
ademas de gastos indirectos (seguros, impuestos, gastos generales y costes asociados a

trabajos de ingenieria).

Finalmente, el coste total de inversiéon (TIC, Total inversion cost en inglés) se
calcula mediante la suma de los costes base totales de los equipos que componen la
instalacion. Estos costes se calculan sumando los costes de instalaciones auxiliares
(asumidos iguales al 50% de los costes de médulo en condiciones base, C%sw) y el coste

del modulo total (Crym). Este ultimo, a su vez, corresponde a la suma del coste del
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modulo simple (Cgm) Y a los costes asociados a contingencias y costes de honorarios

(asumidos con valores de 15% y 3% del Cgy, respectivamente).

Cabe destacar que los costes totales de inversion se actualizaron al afio 2016 a
partir del indice de costes de plantas de ingenieria quimica (CEPCI), teniendo en cuenta

el efecto de la inflacion con la Ec. (5.13):

CEPCIA) (5.13)

Coste actual = Coste Original X (
CEPCIp

siendo CEPCI el indice actual y CEPClg el usado en afios anteriores cuando se estimo
el coste original del equipo en cuestion. El valor de CEPCI es 541,7 para el afio 2016,
mientras que el CEPCI correspondiente a otros afios son 397,0 (afio 2001), 390,4 (enero
de 2002, usado en [54]), 585,7 (afio 2011), 576,1(en 2014) y 556,8 (en 2015) [204]. Los
valores de CEPCI de otros afios son, por tanto, necesarios para tenerlos en cuenta en los
costes de equipos estimados a partir de CAPCOST (el software se basa en ofertas de
proveedores comprendidas entre mayo y septiembre de 2001), la web de Peters y
Timmerhaus (enero de 2002) y otras fuentes para el escalado a partir de informes de
libre acceso. Cabe destacar que todos los costes se computaron en ddlares y actualizados
al afio 2016, aunque se presentaran en euros a lo largo del documento (a dia 11 de

Octubre de 2017, 1 € equivale 1,183 §).

En cuanto al coste total de produccion (asociado a la operacién de la planta), éste
puede dividirse en costes de produccion (o de operacion) fijos y variables. El coste de
operacion fijo (independiente de la tasa de produccion de la planta) se estimé en este
trabajo a partir de los costes totales de inversion, descontandose los costes asociados a
contingencias y honorarios (TICr). Los costes de operacion variables, en cambio,

corresponden al consumo de materias primas Yy Servicios necesarios para una
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determinada produccién (en este estudio, se consideraron el agua de refrigeracion,
tratamiento de aguas residuales y catalizadores en los reactores). Para el agua de
refrigeracion y el tratamiento de aguas residuales se asumio un precio de 0,010 €/t
[205], pudiéndose usar como agua caliente en la calefaccion de oficinas y hogares
cercanos a la planta, y 0,304 €/m> [174], respectivamente. El coste total (€/afio) de los
catalizadores usados en los diferentes reactores se estimd asumiendo que corresponden
al 1 % del coste total de inversion [206], asumiéndose que la vida util de estos
catalizadores corresponde a tres afios [206]. El coste de materia prima alimentada al
proceso normalmente es alto y podria ser esencial en la estimacion de los precios de
venta de los biocombustibles. Sin embargo, en este estudio se ha considerado que el
coste de adquisicion de la fraccion acuosa del bio-oil es nulo al estar la planta SCWR-
LTFT instalada junto a una planta de produccion de bio-oil permitiendo, ademas, que el
coste de compra del terreno tampoco se considere al ser propiedad de dicha planta de
bio-oil. En cuanto al coste de electricidad y combustible externo, tampoco se tiene en

cuenta porque la planta SCWR-LTFT es energéticamente autosuficiente.

En los ingresos del proyecto, los biocombustibles (FT-diesel, FT-jet fuel y FT-
gasolina) y la electricidad son los principales productos a vender, ademas del biometano
para el caso de 35,0 %p de fase acuosa si la presion en la turbina es de 18,5 bar. Los
precios de la electricidad y del biometano se consideraron iguales a 0,17 €/kWh [205] y

0,05 €/kWh [207], respectivamente.

Una vez estimados los costes de capital y operacion, para el estudio de la
viabilidad econdmica de la planta se realiz6 un analisis de flujo de caja descontado [53],
calculandose el precio minimo de venta de los tres biocombustibles producidos. Como
restriccion, se tuvo en cuenta que el valor neto presente (VAN), que mide los beneficios

generados en un proyecto por encima de una minima rentabilidad exigida (una vez
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recuperada la inversion), es igual a cero al finalizar el tiempo de vida util de la planta
(no existen pérdidas ni ganancias). Asi, se asumié una tasa de rentabilidad anual
deseada (minima aceptable por la empresa que pretenda acometer el proyecto) del 10 %,
ademaés de financiacién completa por parte de los accionistas (recursos propios de la
empresa, no pidiéndose préstamo alguno al banco). Se considerd que el 50 % del capital
total se paga al principio del proyecto (afio cero), y el resto mas el capital de trabajo (o
circulante) justo cuando la planta empieza a operar. Este capital es el necesario para
afrontar los costes iniciales de operacién de la planta, estimandose en este trabajo en un
5 % del total de costes de inversion para un mes de operacién (tiempo empleado en
cobrar los productos una vez la planta empieza a generar beneficios de los que

mantenerse).

Para el calculo de los flujos de caja, se tuvieron en cuenta los siguientes

parametros:

1. Beneficio Bruto (BB)

BB = Ventas (V) — Coste Total de Produccion (CTP) (5.14)
2. Beneficio Neto Antes de Impuestos (BNAI)

BNAI = Beneficio Bruto (BB) — Depreciacion (D) (5.15)
3. Beneficio Neto Después de Impuestos (BNDI)

BNDI = BNAI x (1 — Tasa de impuesto) (5.16)
4. Flujo de Caja (FC)

FC = BNDI + Depreciacion (D) (5.17)
5. Flujo de Caja Neto Acumulado: suma de los flujos de caja anuales generados

hasta la fecha.
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La depreciacion (D) es un coste que se contabiliza para calcular los beneficios
netos antes y después de impuestos, y esta asociado a la pérdida de valor de los activos
materiales (equipos, maquinaria, edificios) por su uso y desgaste con el tiempo. La
depreciacion puede ser acelerada o lineal a lo largo de la vida de la planta, siendo el
coste de depreciacion anual el coste en capital fijo (excluyendo terreno) dividido por el
nimero de afos de amortizacion de los equipos. En este estudio, se considera
depreciacion del tipo lineal de 15 afios y un valor del coste residual de los activos de la
planta (equipos) despreciable, ademas de una tasa del 30 % sobre los beneficios para el
calculo de los impuestos. Otras consideraciones son un tiempo de vida de la planta de
20 afios, una capacidad de trabajo de 8000 horas por afio y un periodo de construccion

de un afio, por lo que la produccion en la planta tiene lugar durante 19 afios.

Con todo lo anterior, los precios de venta de los biocombustibles FT-gasolina y
FT-jet fuel se computaron usando la misma relacion de precios de venta que los
encontrados en la actualidad entre gasolina y queroseno respecto al diesel, proveniente
de combustibles fosiles [208]. Por tanto, el precio de venta del biocombustible FT-

diesel fue la variable a optimizar.

5.9 Casos de estudio en el analisis tecno-econdémico

En esta Tesis Doctoral y para el proceso SCWR-LTFT, el andlisis tecno-
econdmico se llevd a cabo con cinco casos en los que se varia la concentracion de
alimentacion total de la fraccion acuosa del bio-oil (15,0-35,0 %p), usandose el valor de
25,0 %p como caso base para una capacidad en la planta de 60 t/h. En el caso de 35,0
%p, las opciones de venta integra de electricidad (17,0 bar la presion a la salida de la
turbina) o de biometano junto con electricidad (18,5 bar) se estudiaron, aunque la

diferencia es poco significativa. Para la concentracion total de 25,0 %p, también se
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analizo el efecto de la capacidad de la planta, considerandose caudales masicos en el
rango de 20 a 200 t/h. Ademas, se llevd a cabo un andlisis de sensibilidad para
inspeccionar el efecto de algunos factores, tales como la incertidumbre en la estimacion
de los costes totales de inversion y el precio de la fraccion acuosa del bio-oil. Este
precio, aunque para el escenario base se considere igual a cero, puede ser relevante si la
planta no se construyera junto a una planta de produccion de bio-oil (coste de
adquisicion de la materia alimentada a la planta, ademés del coste asociado al

transporte).

No se han considerado otros casos analizados en los apartados 5.6 y 5.7 para un
caudal alimentado de 60 t/h y concentracion total de 25,0 %p, como la variacion de las
condiciones de operacion del reactor FT (temperatura, presion y relacién H,/CO) o de
las composiciones individuales de la fase acuosa del bio-oil, ni el caso de la
configuracién alternativa. La razon se debe a que los rangos de eficiencias energéticas
globales y de produccion de biocombustibles obtenidos son muy similares (53,97-55,45
% y 45,94-47,23 %, respectivamente), salvo para el caso en que la temperatura en el
reactor LTFT es de 240 °C (eficiencia energética global y de produccion de

biocombustibles son, respectivamente, 51,96 y 44,26 %).

Finalmente, cabe recordar que los resultados de balances de masa y energia se
encuentran en las Tablas 5.8, 5.9 y 5.11, y que la composicion de la alimentacion (fase
acuosa del bio-oil) es la mostrada en la Tabla 5.7 para diferentes concentraciones

totales.
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5.10 Evaluacion tecno-econdmica del proceso: Resultados y discusion

En este apartado, se mostraran y discutiran los resultados obtenidos del disefio y
de los costes de las unidades de proceso y el andlisis de flujo de caja, asi como el efecto

de la capacidad de la planta y de algunos pardmetros en la evaluacién tecno-econémica.

5.10.1 Disefio y coste de las unidades de proceso

Para la estimacion de los costes de compra de los equipos en el caso base y otros
estudiados, es necesario realizar un disefio previo de las unidades de proceso a partir de
los balances de material y energia. En la Tabla 5.13 se muestran las principales
caracteristicas de disefio (algunas especificaciones de simulaciones deben buscarse en
las Tablas 5.5 y 5.6) y capacidades para el caso base (25,0 %p) de los equipos que
constituyen la planta. En la Tabla 5.14 se incluyen los costes de compra de los equipos

para todos los casos analizados.

Los costes de los separadores gas-liquido colocados en posicion vertical y el
decantador en horizontal fueron estimados usando CAPCOST. Estas unidades
cilindricas se disefiaron para lograr un tiempo de residencia de 10 minutos para la fase
liquida [209], calculandose el diametro de los separadores gas-liquido a partir del caudal
de vapor y la velocidad de sedimentacion de las gotas de liquido. El decantador, en
cambio, presenta una relacién altura/diametro de 3,0 y consiste en un separador liquido-
liquido, donde la fase méas densa (agua) se separa de los hidrocarburos por gravedad. En
este equipo se considera que también se separa el catalizador de cobalto usado en el
reactor LTFT (tipo slurry) de los hidrocarburos, volviéndose a introducir este

catalizador en el reactor LTFT.
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Tabla 5.13. Caracteristicas de disefio de las unidades del proceso SCWR-LTFT (algunas especificaciones de las
simulaciones no aparecen en esta tabla y si en Tablas 5.5-5.6) y capacidades para el caso base

Codigo Equipos y caracteristicas de disefio™ @ Capacidad @
P1 Bomba - Eficiencia: 0,80; Presion de salida: 240 bar, AISI 316; Doble pistén 687,5 kWe
P2 Bomba - Eficiencia: 0,70; Presion de salida: 35 bar; acero al carbono; centrifuga 5,6 kWe
P3 Bomba - Eficiencia: 0,75; Presion de salida: 20 bar; acero al carbono; centrifuga 20,2 kWe
P4 Bomba - Eficiencia: 0,75; Presion de salida: 20 bar; acero al carbono; centrifuga 2,7 kWe
P5-P7 Bomba - Eficiencia: 0,70; Presion de salida: 1,1 bar; acero al carbono; centrifuga 1,0 kWe
COMP1 Trenes de compresion; Dos enfriadores intermedios y uno final a 35 °C; Presion de salida: 15 bar 1.391,6 kWe
COMP3 (Ratio de compresidn por etapa: 2,47); acero al carbono; centrifugo 1.062.2 KWe
COMP2 Trenes de compresion; Dos enfriadores intermedios y uno final a 35 °C; Presion de salida: variable 1.697,7 kWe
COMP2 (3,43 ratio compresion como maximo); acero al carbono; centrifugo 858.7 KWe
COMP5 Compresor - Presion de salida: 20-40 bar; acero al carbono; rotatorio 20,5 kWe
COMP6 Compresor - Presidn de salida: 20-35 bar; acero al carbono; rotatorio 21,1 kWe
COMP7 Compresor - Presion de salida: 35 bar; acero al carbono; rotatorio 29,4 kWe
TURB1 Turbina - Presién de salida: variable; aleacién de niquel; axial 3.332kwe ®
TURB2 Turbina - Presion de salida: 1 bar; AISI 316; Turbina de vapor 1.674,8 kWe
FAN1 Ventilador - Presion de salida: 1,1 bar; acero al carbono; centrifugo 14,3 m%/s
HEO1 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable; CS-CS; Mltiples tubos 151,5m>®@
HEO02 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 700 °C; Ni-CS; Doble tubo 59 m’
HEO3 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 350 °C; Ni-Ni; Mdltiples tubos 67,4 m?
HE04 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable; Ni-Ni; Multiples tubos 185 m?
HEO05 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 35 °C; CS-CS; Cabezal flotante 491,7 m?
HE06 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable; CS-CS; Cabezal flotante 51,5 m?
HEO7 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: 600 °C; Ni-Ni; Multiples tubos 11,4 m?
HEO08 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: 360 °C; Ni-Ni; Doble tubo 2.4m?
HE09 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable; CS-CS; Multiples tubos 34,1 m?
HE10 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 35 °C; CS-CS; Mdltiples tubos 19,1 m?
HE11 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable; CS-CS; Mdltiples tubos 65,7 m?
HE12 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable; Ni-CS; Dable tubo 1,0 m?
HE13 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 35 °C; CS-CS; Cabezal flotante 596,7 m?
HE14 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 35 °C; Ni-CS; Mdltiples tubos 40,3 m?
HE15 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 360 °C; Ni-Ni; Doble tubo 1,0 m?
HE16 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: 98 °C; CS-CS; Cabezal flotante 81,3 m?
HE17 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido frio: variable; CS-CS; Cabezal flotante 865,2 m* ®
HE18 Intercambiador de calor — Temperatura de salida fluido caliente: 99 °C; CS-CS; Cabezal flotante 356,2 m’
DRYREF Reactor dry reforming (reformado seco de metano); Reactor isotermo; Temperatura de operacion: 3,4 kgls
600 °C; Presion de operacion: 1,1 bar
HYDR Reactor de hydrocracking (hidrocraqueo, RStoic); Temperatura de operacion: 360 °C; Presion: 35 0,49 kg/s
bar; Corriente 46-HYD: 26 %p, C1o-C13; 42 %p, C14-Cyo; 32 %p Cyo [176]
RFT Reactor de Fischer-Tropsch tipo slurry LTFT; 1214 tubos; 3,35 m ID; 6,70 m altura; 50 mm ID para 60,0 m®
cada tubo; velocidad superficial del gas: 0,25 m/s; Concentracion de catalizador: 20 %v
SCWR + Reactor de reformado con agua supercritica (240 bar y 800 °C) + Horno-combustor (Combustién de 60.000 kg/h
FURNACE | todo lo que pueda oxidarse; 1000 °C y 1 bar; transfiere calor al SCWR)

(1) Los materiales considerados para los intercambiadores de calor son: CS-CS (acero al carbono para ambas corrientes), Ni-CS
(aleacion de niquel-acero al carbono), Ni-Ni (aleacion de niquel para ambas corrientes); (2) Para el caso de 25,0 %p de fase acuosa;
Se necesitan (3) tres unidades; (4) dos unidades; (5) cuatro unidades para alcanzar 3.460,9 m2. (ID: didmetro interior)
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Tabla 5.13 (cont.). Caracteristicas de disefio de las unidades del proceso SCWR-LTFT (algunas especificaciones
de las simulaciones no aparecen en esta tabla y si en las Tablas 5.5-5.6) y capacidades para el caso base

Codigo Equipos y caracteristicas de disefio™ Capacidad
SEP o o 2,00 m ID; 6,25 m altura; acero al carbono 19,6 m®
SEP2 Separadores gas-liquido (Flash); Cilindrico, 3,70 m ID; 5,90 m altura; acero al carbono 59m°
SEP3 \(;elrt:)(;zil, Temperatura: 35 °C; Caida de presion: 1,90 m ID; 3,25 m altura; acero al carbono 1.4me
SEP4 ' 0,80 m ID; 2,50 m altura; acero al carbono 1,3m°
DECANT Separador liquido-liquido (Decantador); Temperatura: 35 °C; Caida de presion: 0,1 bar 19m’
Cilindrico, horizontal; 0,90 m ID; 2,70 m altura; acero al carbono
PSA1 Unidad de adsorcién en el primer sistema de PSA; separa la mayorfa del H, (95 %) 18.259 Nm°/h
PSA2 Unidad de adsorcion en el primer sistema de PSA; corriente rica en CO con 98 %% 10.942 Nm®/h
PSALA Unidad de adsorcién en el segundo sistema de PSA; separa la mayoria del H, (95 %)® 12.179 Nm*h
PSA2A Unidad de adsorcion en el segundo sistema de PSA; corriente rica en CO con 98 %@ 9.347 Nm®/h
PSA3 Unidad de adsorcion en el segundo sistema de PSA; corriente rica en CO, con 90 %® 5.371 Nm°/h
PSA4 Unidad de adsorcion; separa la mayorfa del H, (95 %)@ 1.631 Nm¥/h
DEST1 Columna de destilacion (pesado-ligero); 45 platos perforados; 1,67 m ID; 21,45 m de altura; el 470m°
area del bajante es un 10 % de la superficie de la columna; condensador parcial (1,3 bar; 44,5
°C); hervidor tipo kettle (1,5 bar; 319,5 °C); acero al carbono
DEST2 Columna de destilacion 2 (wax-diesel); 44 platos perforados; 1,23 m ID; 21,00 m de altura; el 249 m’
area del bajante es un 10 % de la superficie de la columna; condensador total (1,3 bar; 284,6 °C);
hervidor tipo kettle (1,5 bar; 420,1 °C); acero al carbono
DEST3 Columna de destilacion 3 (jet fuel-C4q.); 36 platos perforados; 1,26 m ID; 17,40 m de altura; el 21,7 m?
rea del bajante es un 10 % de la superficie de la columna; condensador total (1,2 bar; 25,9 °C);
hervidor tipo kettle (1,3 bar; 211,2 °C); acero al carbono

(1) Para el caso de 25,0 %p de fase acuosa. (ID: didmetro interior); (2) Para el disefio y evaluacién tecno-econémica se ha tenido en
cuenta que una unidad esté constituida por un conjunto de lechos y valvulas para la separacién del gas en cuestion

Tabla 5.14. Costes de mddulo simple de las unidades de proceso a diferentes concentraciones alimentadas

COSTE (K€ a partir de (k$),016)
Equipos de proceso 35 (Caso 1)* | 35 (Caso 1)** | 30 (Caso2) | 25(Caso3) | 20 (Caso4) | 15 (Caso5)
Bomba de alta presion P1 47,54 47,54 47,62 47,67 47,72 47,76
SCWR + FURNACE 16.141,44 16.141,44 16.141,44 16.141,44 16.141,44 16.141,44
Turbina TURB1 12.075,54 12.075,54 9.070,52 9.090,99 9.108,99 9.122,67
Reactor HWGS 741,72 741,72 491,00 0,00 0,00 0,00
Separadores SEP1-4 1.184,34 1.184,34 821,73 579,95 387,41 218,41
Decantador DECANT 22,31 22,31 19,58 17,08 14,80 12,72
Sistemas PSA + PSA4 20.392,06 20.392,06 17.044,41 14.169,63 10.514,25 5.882,19
Compresores COMP1-4 6.723,73 6.727,22 5.225,36 4.065,31 2.764,73 1.574,86
Reactor DR 13.011,75 13.011,75 10.852,94 8.405,78 6.095,83 2.938,64
Compresores COMP5-7 130,56 130,73 121,05 110,24 67,59 66,08
Reactor LTFT 6.555,28 6.555,28 5.787,92 4.805,73 3.464,92 1.643,92
Columnas DEST1-3 4.725,24 4.725,24 4.212,11 3.730,70 2.920,33 2.311,70
Bomba P2 17,78 17,78 16,74 15,43 13,57 11,57
Reactor HYDR 4.699,24 4.699,24 4.145,30 3.425,14 2.464,16 1.196,89
Bombas (P3-7) + FAN1 71,34 71,20 68,45 64,27 58,82 52,89
Turbina vapor TURB2 1.216,82 1.216,86 1.161,28 1.066,22 907,11 526,69
Int. Calor HEO1-18 6.898,15 6.845,08 5.482,88 4.002,15 2.512,00 1.922,23
H1-H3y C1-C5 2.002,54 2.002,54 1.718,22 1.370,02 957,28 417,27
Total 96.657,39 96.607,87 82.428,54 71.107,74 58.440,95 44.087,93

Notas: (*) la presion de salida de la turbina TURBL1 es de 18,5 bar (caso de venta de biometano); (**) la presion de salida en la
turbina TURB1 es de 17,0 bar (solo se vende electricidad)
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El tren de destilacién estd compuesto por una primera columna (DEST1) que
separa la corriente de destilado (compuesta por FT-jet fuel, FT-gasolina, hidrocarburos
ligeros (C,-C,4 con algo de Cs) y trazas de agua, Hp, CO,, CH, y CO); una segunda
(DEST2) que separa el FT-diesel (destilado, C14-Cy) de los FT-wax (colas, Cy+, Se
dirigen al hydrocracking); y una tercera (DEST3) en el que se obtiene FT-jet fuel

(fondo, C10-C13) y FT-gasolina (destilado, Cs-Cy).

El disefio de las columnas de destilacion se realizd mediante el modulo de Aspen
Plus Sizing and Rating, para obtener el didmetro asumiendo que la velocidad del vapor
es igual al 80 % de la velocidad a la que se produciria la inundacion en los platos. Para
las tres columnas, se considerd una altura adicional de 1,2 m (0,6 m en el fondo y parte
superior de la misma), un espaciado entre platos de 0,45 m y area del bajante igual al 10
% del area de la seccion transversal de la columna. En las columnas DEST2 (44 platos)
y DEST3 (36 platos) se usaron condensadores totales, mientras que en la columna
DEST1 (45 platos) se usd un condensador parcial para eliminar trazas de gases no
condensables e hidrocarburos ligeros (C,-C4 con algo de Cs), enviandose esta corriente

al horno. El coste de estas unidades se calcul6 mediante CAPCOST.

El coste de las unidades de adsorcion (PSA) se estimo a partir del procedimiento
de escalado, usando la Ec. (5.12) e informes de libre acceso [173], asumiéndose que las
unidades del proceso estudiado tienen el mismo material, y operan a la misma
temperatura y presion de operacion que las de dichos informes. El coste relativo a la
regeneracion de los lechos adsorbentes en las unidades de PSA no se ha considerado,
aunque este precio no es demasiado alto y, también, la vida util esperada de los

adsorbentes en las unidades de PSA puede ser mayor de 12 afios [205].
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En la seccidn de la instalacion que funciona en condiciones de agua supercritica
(SCW), los costes de los intercambiadores de calor se estimaron por CAPCOST vy
pueden ser de doble tubo (si el 4rea de intercambio es menor a 10 m?) o de multiples
tubos (si el area de intercambio es superior a los 10 m?). Estos intercambiadores pueden
operar hasta 300 bar mientras que, en las zonas de la planta con presiones inferiores a
150 bar, se seleccionaron intercambiadores de calor de carcasa y tubo con cabezal
flotante con 4reas de intercambio de hasta 1000 m® como méaximo. Los factores de
correccion asociados al material y a la presion se tuvieron en cuenta en la estimacién de
costes, siendo diferentes para cada unidad y concentracion de alimentacién total (varia
segun el caso estudiado). La aleacion de niquel es el material seleccionado para las
tuberias por las que circula por su interior el fluido a alta presion (240 bar) y a una
temperatura superior a 250 °C. En los demas casos, el material seleccionado es acero al

carbono.

Los hervidores y condensadores son unidades cilindricas con tuberias en
posicién vertical, siendo el material seleccionado de acero al carbono o aleacion de
niquel, dependiendo de la temperatura y la presion de las corrientes. El coste para estas

unidades se estimo a partir de la pagina web de Peters y Timmerhaus [54].

Para bombear la fraccién acuosa del bio-oil hasta 240 bar (P1 en la Figura 5.4)
se eligié una bomba de doble pistdon, fabricada de acero inoxidable AISI 316, y su coste
de compra se estimo a partir de la pagina web de Peters y Timmerhaus [54]. Las otras
bombas que impulsan agua de refrigeracion son centrifugas y sus costes se estimaron a

partir de CAPCOST.

Se seleccionaron compresores de tipo centrifugo (COMP1-COMP4 en Figura

5.3) y rotativos (COMP5-COMP7 en Figura 5.3); los primeros comprimen a mayores
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presiones (15-40 bar) las corrientes de gases y, por tanto, su consumo eléctrico es
mayor. Los costes de estas unidades se calcularon a partir de CAPCOST, que también
se usO para obtener el coste del ventilador (FAN1, no representado en Figura 5.3),
fabricado en acero al carbono y que impulsa el aire necesario para la combustion en el
horno. Los gases para dicha combustion son los procedentes de la columna DESTL, el

divisor de corriente SP2 y las unidades PSA3 y PSAA4.

En cuanto a las turbinas TURBL1 (salida del reactor SCWR), se requieren tres o
cuatro unidades segun la concentracion total de fase acuosa, porque la potencia eléctrica
total es mayor que el maximo valor aceptado por CAPCOST. En el caso de 35,0 %p, se
obtiene mayor potencia eléctrica en la turbina al ser la presion de salida de dicha unidad
mas baja que para concentraciones totales de alimentacién diluidas (17,5-18,0 bar frente
a 40 bar). Ademas, se usa una turbina de vapor (TURB2) en todos los casos para
aprovechar el vapor de media presion (20-40 bar) generado en el reactor LTFT. El

material en las turbinas es aleacion de niquel (240 bar y temperatura superior a 250 °C).

Los costes de compra de los reactores se estimaron a partir de informes de libre
acceso: Reactor SCWR-Horno [205], reactor HWGS [210], reactor DR [173], reactor
hydrocracker [210] y reactor LTFT [154]. Los costes se escalaron utilizando la regla de
los seis décimos con la Ec. (5.12), usando el caudal maésico de la corriente de
entrada/salida en los reactores SCWR, HWGS, DR e hydrocracking. En el caso del
reactor LTFT (nomenclatura RFT en Figura 5.6), el factor de capacidad seleccionado
fue el volumen del equipo. EI volumen total en el reactor se calcul6 a partir de la suma
de los volimenes ocupados por el catalizador (exterior de los tubos) y las tuberias por
cuyo interior circula agua a 212 °C y 20 bar (cambia de fase liquida a vapor saturado,
eliminandose de esta manera el calor de las reacciones exotérmicas). EI volumen de

catalizador se estimé a partir de la Ec. (5.7), correspondiente al modelo cinético de
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Yates y Satterfield [142] para un reactor LTFT tipo slurry. Para la densidad de la mezcla
de fases (slurry) se asumi6 un valor de 640 kg/m® [149, 153]. El calculo del volumen
ocupado por el total de tubos, se realizd segun el procedimiento de Krishna y Sie [149],
considerandose un diametro para cada tuberia de 50 mm, un espaciado entre tubos de
150 mm y una relacién altura-didmetro de 2,0. Por otro lado, el reactor LTFT también
se disefid para que pudiera operar en unas condiciones similares a las usadas
anteriormente [149] (240 °C, 30 bar y valor de « igual a 0,9), con una velocidad
superficial del gas de 0,25 m/s y una concentracién del catalizador de cobalto (s6lido)
del 20 %v respecto a la mezcla de fases (liquido, gas y sélido, que forma el slurry),
asumiendo una conversion por paso para el CO del 50 %. Estos resultados se encuentran

dentro de los rangos de valores facilitados por Krishna y Sie [149].

Una vez calculados todos los costes de los equipos, estos se actualizaron al afio
2016 mediante la Ec. (5.13) y el uso de indices CEPCI. Considerando los diferentes
casos en los que se varia la concentracion total de alimentacion al proceso, se obtienen
mayores volimenes, areas de intercambio de calor, caudales procesados y potencias
eléctricas en las unidades correspondientes conforme aumenta la concentracion total de
la fraccion acuosa del bio-oil. Esto implica mayores costes, en especial, en los
compresores, turbinas, sistemas de PSA y reactores (excepto SCWR, donde todos los
casos presentan el mismo caudal masico total). En la Tabla 5.15 se muestran los costes
de inversion estimados para todos los casos en los que se cambia la concentracion total

de fase acuosa, variando el coste desde 60,5 M€ a 15,0 %p hasta 134,3 M€ a 35,0 %p.

En este estudio, las secciones de reformado con agua supercritica (reactor
SCWR, intercambiadores de calor asociados a dicha seccidn, bomba de alta presién y
turbinas) y de acondicionamiento del gas de sintesis (sistemas de PSA,

intercambiadores de calor, compresores y reactores HWGS y DR) son las que presentan
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mayores costes (la suma de ambas es el 72,6 % del total de costes de los equipos de la
planta, para el caso de 35,0 %p). Después, le siguen las secciones de sintesis FT (18,7 %

del total de costes) y la separacién de productos (8,7 %).

Tabla 5.15. Costes estimados de inversion y operacion (asumiendo 8000 h por afio) para todos los casos de
variacion en la concentracion total de fase acuosa del bio-oil

COSTES DE CAPITAL (k€ a partir de (k$)5016)
Fraccion acuosa (%p) 35 35 30 25 20 15
P (Caso 1)* (Caso 1)** (Caso2) (Caso 3) (Caso 4) (Caso 5)

€3, (bajo condiciones del

40.415,96 40.416,33 34.618,61 | 29.294,63 | 23.596,58 | 16.934,73
caso base)
Cgw (coste del modulo
simple) 96.657,39 96.607,87 82.428,54 | 71.107,74 | 58.440,95 | 44.087,93
Contingencias y honorarios 17.398,33 17.389,42 14.837,14 | 12.799,39 | 10.519,37 7.935,83
Servicios auxiliares 20.207,98 20.208,17 17.309,30 | 14.647,31 | 11.798,29 8.467,37
Coste base total 134.263,70 | 134.205,46 | 114.574,98 | 98.554,44 | 80.758,62 | 60.491,12
Coste total de inversion
(TIC) 134.263,70 | 134.205,46 | 114.574,98 | 98.554,44 | 80.758,62 | 60.491,12

COSTES DE OPERACION FI1JOS (k€/afio a partir de (k$),0;6/afio)

% | Fraccion acuosa 35 35 30 25 20 15
TICr | (%p) (Caso 1)* (Caso 1)** (Caso 2) (Caso 3) (Caso 4) (Caso 5)
1,56 | Mano de obra 1.823,10 1.822,33 1.555,91 1.337,78 1.095,73 819,86
1,50 | Mantenimiento 1.752,98 1.752,24 1.496,07 1.286,33 1.053,59 788,33
3,07 | Gastos generales 3.587,77 3.586,25 3.061,95 2.632,68 2.156,34 1.613,45
0,44 | Gestion y operacion 514,21 513,99 438,85 377,32 309,05 231,24

Marketing y
1,32 o 1.542,62 1.541,97 1.316,54 1.131,97 927,16 693,73
logistica
0,50 | Seguros 584,33 584,08 498,69 428,78 351,20 262,78
8,39 | Total 9.805,00 9.800,87 8.368,01 7.194,85 5.893,07 4.409,39
COSTES DE OPERACION VARIABLES (k€ a partir de (k$)015)
Precio | Fraccién acuosa 35 35 30 25 20 15
(%p) (Caso 1)* (Caso 1)** (Caso 2) (Caso 3) (Caso 4) (Caso 5)
0,010 | Aguade
. . 29,77 29,77 28,86 25,49 24,44 22,18
€nt refrigeracion
0,304 | Tratamiento de
3 - 125,13 125,13 134,49 140,62 148,35 154,27
€/m aguas residuales
1% .
T C° Catalizadores *** 447,55 447,35 381,92 328,51 269,20 201,64
Total 602,45 602,25 545,27 494,63 441,99 378,08

Notas: (*) la presion de salida de la turbina TURB1 es de 18,5 bar (venta de biometano); (**) la presion de salida de la turbina
TURBL1 es de 17,0 bar (solo se vende electricidad); (***) después de 3 afios, se cambian los catalizadores en los reactores

En un estudio realizado por Choi et al. [211], se obtuvieron proporciones
similares a las alcanzadas en este estudio. Asi, los costes de inversion asociados a la
seccidn de produccion y acondicionamiento del gas de sintesis de una planta GTL que

produce 45.000 bbl/dia (238,5 t/h) representaron el 66 % del coste total de inversion. En

265



este mismo estudio, ademas, la seccion de sintesis FT (compuesta por reactores slurry,
compresion 'y recirculacion del gas de sintesis, y recuperacion de hidrégeno e
hidrocarburos) supone el 22 % del coste total. Finalmente, la seccidn de separacién de

productos comprende un 12 % del coste total.

La Tabla 5.15 también incluye los costes de operacion para todos los casos en
los que se varia la concentracion total de alimentacién, siendo los costes mayores para
los casos con fracciones acuosas mas concentradas. Esto se debe a que los costes de
operacion fijos se computan a partir de porcentajes de los costes de inversion (TICr), y
los costes de operacién variables implican mayores consumos (especialmente, las
utilities) cuanto mas concentrada sea la alimentacion. En los costes de operacion

variables, el coste de compra de la fase acuosa de bio-oil se considera nulo.

La Figura 5.13 muestra un desglose de los costes anuales totales del proceso
SCWR-LTFT para todos los casos en los que se varia la concentracion total de fase
acuosa, considerandose que los costes totales de capital se anualizan a una tasa del 7%
durante la vida atil del proyecto (20 afios). En todos los casos, los costes de operacién
fijos y los costes de compra de las unidades instaladas son los mas altos del total de
costes anuales, siendo del mismo orden de magnitud. Ambos costes disminuyen si la
concentracion total en la alimentacién decrece (a menos de la mitad desde el 35,0 hasta
el 15,0 %p), ya que el tamafio de las unidades de proceso se reduce. Esto también ocurre
con el resto de costes de inversion (contingencias, honorarios y servicios auxiliares),
que dependen de los costes de compra de los equipos instalados. Los costes de

operacion variables son mucho menores que los costes anteriores.

Finalmente, la diferencia entre los casos de venta de biometano (mas

electricidad) o solo electricidad, ambos para 35,0 %p, es muy poco significativa, como
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pudo verse en las Tablas 5.14-5.15 y la Figura 5.13. Teniendo en cuenta esto, en los

préximos apartados donde se evalle el caso con una concentracion total de 35,0 %p,

solo se considerara la venta de electricidad.
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Figura 5.13. Desglose del coste anual del proceso SCWR-LTFT a diferentes concentraciones de fase acuosa del
bio-oil (15,0-35,0 %p) para 60 t/h

5.10.2 Anadlisis de flujo de caja

Los analisis de flujo de caja se realizaron para todos los casos en los que se
variaba la concentracion total (%p) y el caudal (t/h) de la fase acuosa que entra en la
planta, con el objetivo de calcular los precios minimos de venta de los biocombustibles
(FT-diesel, FT-jet fuel y FT-gasolina) por unidad masica, con especificaciones técnicas
similares a las recogidas en Tabla 5.10 [197] y normas tales como UNE-EN-ISO 12185
y ASTM D 4052. Los precios minimos obtenidos de FT-diesel, FT-jet fuel y FT-
gasolina son 0,93 €/kg, 0,26 €/kg y 1,20 €/kg (0,75, 0,20 y 0,84 €/L), respectivamente,

para una concentracion total en la alimentacion del 25,0 %p.
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La variacion del flujo de caja acumulativo no-descontado y descontado (flujos

de caja actualizados en el tiempo) a lo largo de la vida Gtil de la planta se muestra en la

Figura 5.14.
160
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120
Flujo de caja descontado
80 = = = PB para recuperar la inversion
40
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-40
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-120
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Figura 5.14. Diagramas de flujos de caja acumulativos descontado y no descontado a partir del tiempo de vida
util del proceso SCWR-LTFT, considerando 100 % de financiacién a partir de recursos propios (caso base)

Al principio (afio cero en que la planta se construye), el flujo de caja es negativo
al pagarse el 50 % de los costes totales de inversion. Al final del primer afio, el proceso
se encuentra listo para empezar a funcionar, aunque se pagan el resto de costes totales
de capital (50 % TIC) y el capital de trabajo o circulante (5 % TIC), siendo éste el punto
del proyecto con el flujo de caja mas desfavorable en toda la vida atil de la planta. A
partir del segundo afio, se recibe dinero de las ventas (biocombustibles y electricidad) al
empezar la produccion, y la inversion empieza a recuperarse con una tasa de
rentabilidad del 10 %. A partir del decimoséptimo afio, el flujo de caja se recupera mas
lentamente debido a que los costes de depreciacion en los bienes materiales ya no se
contabilizan. En cuanto al nimero de afios necesarios para recuperar la inversion inicial

del proyecto (periodo de recuperacion), descontando el capital circulante, son 8,5 (no
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descontado) y 17,5 afios (descontado) a partir del afio cero. Como el periodo de
recuperacion es menor que el tiempo de vida Util del proyecto, éste es rentable y puede

ser considerado para su ejecucion.

Otro escenario posible seria la financiacion mediante deuda (préstamo del
banco) de una fraccion del capital, considerdndose la misma tasa de rentabilidad anual
sobre los recursos de la empresa (10 %). En estos casos, el préstamo se considera un
ingreso y las anualidades (A) de la deuda junto al interés asociado a ella son pagos a

realizar cada afo, calculandose dichas anualidades a partir de la Ec. (5.18)

4= pld™ (5.18)

(A+i)n—1

siendo P el préstamo (determinada fraccién de la inversién total inicial) recibido al
inicio del proyecto, y que se tiene que devolver en n afios a interés i con una carencia de
j aflos (periodo de acumulacion de los intereses al no pagarse aun la deuda). Para este
proyecto, se han considerado anualidades fijas (la cuota es la misma todos los afos), el
porcentaje de inversion total prestado por el banco es 100 % con un interés real del 7 %,
ademés de un periodo de devolucion n de 15 afios (coincidiendo con el tiempo de
depreciacion) y de carencia j de 1 afio. De esta forma, a partir del segundo afio, en el
que la planta comienza a producir, se va haciendo frente al pago de los intereses y se

reduce el principal de la deuda acumulada con el pago de la anualidad.

Teniendo en cuenta esta forma de financiacion con deuda, el precio de venta
requerido para el FT-diesel se reduciria (0,78 €/kg (0,63 €/L) frente a 0,93 €/kg, ambos
a 25,0 %p). Esto se debe a que cuando se puede acceder a un crédito, el VAN se
incrementa cuando la tasa de rentabilidad de la inversion (10 %) es mayor que la tasa de
interés de la deuda (7 %), siendo el proyecto mas rentable. Esto haria pensar que la

manera de financiacién mas conveniente seria mediante 100 % de deuda, pero podria no
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ser adecuada al aumentar el riesgo del proyecto y la salud financiera de la empresa al
endeudarse. En este sentido, puede ocurrir que los prestamistas y la empresa no tengan
confianza en un proyecto basado en deuda en su totalidad, por la incertidumbre en los
flujos de caja y el impago de la deuda. De este modo, podria tenerse en cuenta una
financiacion de entre el 25-50 % de la deuda y, el resto, mediante recursos propios de la
empresa. Los resultados serian de 0,87 €/kg (0,71 €/L) y 0,84 €/kg (0,68 €/L) de FT-

diesel en los casos de financiacion de 25 y 50 % de la deuda, respectivamente.

El CO, se produce en los reactores SCWR y HWGS, y una fraccion se convierte
en el reactor DR. EI CO; sobrante se separa del CH,4 en la unidad PSAS3, enviandose a
secuestro. La producciéon de CO, aumenta cuando la concentracion en la alimentacion
se incrementa (Tabla 5.11). Como el CO, procede de un recurso renovable, y es
capturado y secuestrado, la economia del proceso mejoraria si estas emisiones de CO,
pudieran venderse, pero en la actualidad esta tasa de venta no es comdn en la mayoria

de paises del mundo.

Con respecto a otras concentraciones totales en la alimentacion, la Figura 5.15
muestra el flujo de caja acumulado no descontado para los casos de 15, 25 y 35 %p,
donde se obtienen primero valores negativos y luego positivos, de modo que se alcanza
un flujo de caja positivo al final, cuando el proyecto finaliza. La amplitud es mayor
cuando la concentracion aumenta. Sin embargo, los precios minimos de venta de
biocombustibles para la concentracion de alimentacion mas baja son mayores que los
correspondientes a mayores concentraciones de alimentaciéon (0,98 y 0,90 €/kg FT-
diesel a 15,0 y 35,0 %p, respectivamente), a pesar de que los costes de inversion son

menores para 15,0 %p.
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Los resultados de este estudio muestran que los biocombustibles tienen precios
de venta competitivos con respecto a los precios de mercado en Espafia para los mismos
productos que provienen del petréleo. Estos precios son de 1,41 €/kg (1,14 €/L) para el

diesel, 1,83 €/kg (1,28 €/L) la gasolina y 0,40 €/kg (0,30 €/L) el queroseno [175, 208].
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Figura 5.15. Diagramas de flujos de caja acumulativos no descontados a partir del tiempo de vida util del
proceso SCWR-LTFT, considerando 100 % de financiacion a partir de recursos propios (caso base). Casos con
concentraciones de 15,0, 25,0 y 35,0 %p de fase acuosa del bio-oil

5.10.3 Efecto de la capacidad en la planta SCWR-LTFT

Para analizar el efecto de la capacidad de la planta SCWR-LTFT en cuanto a
costes de inversién y operacién, ademas del precio minimo de venta de los
biocombustibles, los equipos se redisefiaron y el proceso se simuld para diferentes
capacidades. Los siete casos corresponden a caudales masicos de fase acuosa
alimentada de 20, 40, 60, 80, 100, 150 y 200 t/h. En la Tabla 5.16 se muestran las

producciones de biocombustibles y de energia eléctrica neta para cada capacidad.

La Tabla 5.17 y Figura 5.16 dan la misma informacion que la Tabla 5.15 y

Figura 5.13, respectivamente, pero tratandose los diferentes casos de capacidades de la
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planta con 25,0 %p de concentracion total de fase acuosa. Para una determinada
capacidad de la planta, si ésta aumenta, la relacion coste total (capital mas operacion)
dividido por la capacidad disminuye debido al efecto de economia de escala. Por tanto,
la relacion entre coste total anualizado (Figura 5.16) y capacidad de la planta disminuye

conforme aumenta la capacidad.

Tabla 5.16. Produccion de biocombustibles y energia eléctrica neta para diferentes capacidades de la planta
SCWR-LTFT (concentracion total de 25,0 %op de fase acuosa del bio-oil)

glip:rilriz?ltiii?ngﬂama 20 40 60 80 100 150 200

FT-diesel (kg/h) 458 916 1.374 1.831 2.289 3.434 4.578
FT-jet fuel (kg/h) 299 598 898 1.197 1.496 2.244 2.992
FT-gasolina (kg/h) 156 312 467 623 779 1.169 1.558
Energia eléctrica neta (kWe) 1.908 3.816 5.728 7.653 9.566 14.349 19.132

La Figura 5.17 muestra como los precios de venta de los biocombustibles varian
dependiendo de la capacidad de la planta, considerandose los casos de financiacion de
manera integra a traves de recursos propios (accionistas) o a partir de financiacion por

deuda (acreedores) con un interés del 7 %.

Teniendo en cuenta de nuevo el efecto de economia de escala, las instalaciones
con una capacidad comprendida entre 20 y 40 t/h conducen a una disminucion muy
rapida del precio minimo de venta de los biocombustibles. A partir de 100 t/h, en
cambio, el precio minimo de venta de biocombustibles decrece de manera cada vez méas
lenta. Asi, cuanto mayor capacidad tenga la planta SCWR-LTFT, menor sera el precio
minimo de venta de los biocombustibles, no siendo economicamente viables aquellas de

pequefia escala (menor a 40 t/h).
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Tabla 5.17. Costes estimados de inversion y operacién asumiendo 8000 h por afio para todos los casos en los que se varia la capacidad de la planta (concentracion total de 25,0 %p)

COSTES DE CAPITAL (K€ a partir de (k$)s10)

Capacidad de la planta (t/h alimentacién) 20 40 60 80 100 150 200
€3 (bajo condiciones del caso base) 14.094,37 22.205,90 29.294,63 35.698,67 41.980,86 56.102,93 69.653,23
Cgw (coste del modulo simple) 34.221,06 55.640,04 71.107,74 85.486,79 100.809,76 140.299,29 179.395,59
Contingencias y honorarios 6.159,79 10.015,21 12.799,39 15.387,62 18.145,76 25.253,87 32.291,21
Servicios auxiliares 7.047,19 11.102,95 14.647,31 17.849,34 20.990,43 28.051,46 34.826,61
Coste base total 47.428,04 76.758,20 98.554,44 118.723,75 139.945,95 193.604,62 246.513,41
Coste total de inversion (TIC) 47.428,04 76.758,20 98.554,44 118.723,75 139.945,95 193.604,62 246.513,41

COSTES DE OPERACION FI1JOS (k€/afio a partir de (k$),0;¢/afio)

% TICr Capacidad de la planta (t/h alimentacién) 20 40 60 80 100 150 200
1,56 Mano de obra 643,78 1.041,19 1.337,78 1.612,04 1.900,08 2.626,27 3.341,87
1,50 Mantenimiento 619,02 1.001,14 1.286,33 1.550,04 1.827,00 2.525,26 3.213,33
3,07 Gastos generales 1.266,94 2.049,01 2.632,68 3.172,42 3.739,27 5.168,37 6.576,62
0,44 Gestidn y operacion 181,58 293,67 377,32 454,68 535,92 740,74 942,58
1,32 Marketing y logistica 544,74 881,01 1.131,97 1.364,04 1.607,76 2.222,23 2.827,73
0,50 Seguros 206,34 333,71 428,78 516,68 609,00 841,75 1.071,11
8,39 Total 3.462,41 5.599,74 7.194,85 8.669,90 10.219,04 14.124,63 17.973,24

COSTES DE OPERACION VARIABLES (k€ a partir de (k$)15)

Precio Capacidad de la planta (t/h alimentacion) 20 40 60 80 100 150 200
0,010 €/t Agua de refrigeracion 8,76 17,53 25,49 32,62 40,75 61,13 81,51
0,304 €/m® | Tratamiento de aguas residuales 46,78 93,80 140,62 175,72 234,37 351,55 468,74
1%TIC Catalizadores * 158,09 255,86 328,51 395,75 466,49 645,35 821,71
Total 213,63 367,18 494,63 604,08 741,61 1.058,03 1.371,96

Nota: (*) después de 3 afios, los catalizadores se cambian en los reactores.
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Figura 5.16. Desglose del coste anual del proceso SCWR-LTFT para diferentes capacidades (concentracion
total de 25,0 %p de fase acuosa del bio-oil)
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Figura 5.17. Precio de venta de los biocombustibles Fischer-Tropsch frente a la capacidad de la planta (25,0
%p de concentracion total de fase acuosa del bio-oil) con 100 % de financiacién a partir de recursos propios
(accionistas, lineas continuas) y financiacion a partir de una deuda con interés del 7 % (deuda, lineas a trazos)

Esto hace posible estimar una capacidad deseada de la planta, que seria de 200

t/h al tender las curvas a estabilizarse con capacidades elevadas (las curvas llegan a ser
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casi horizontales). Sin embargo, en la actualidad, esta capacidad para la planta SCWR-
LTFT podria ser demasiado elevada, porque no podria garantizarse la alimentacion
(fraccion acuosa del bio-oil). De esta forma, un caudal mésico de alimentacion en la
planta de 60 t/h seria viable y mas realista, y 100 t/h podria considerarse como maximo

[195, 196].

5.10.4 Andlisis de sensibilidad en la evaluacion tecno-econémica

Algunos parametros, tales como la vida atil del proyecto, niUmero de horas de
operacion al afio, costes totales de inversion, precio de venta de la electricidad o coste
de adquisicion de la fraccion acuosa del bio-oil, entre otros, influyen en el valor
presente 0 actualizado neto (VAN) y, por tanto, en la rentabilidad del proyecto.
Ademas, la localizacién de la planta puede afectar a los costes asociados a la mano de
obra, construccidn, terreno y materiales de los equipos, ademas de los costes necesarios
para la operacion en la planta y sus correspondientes tareas de mantenimiento. Con la
idea de investigar el efecto de algunos de los parametros anteriormente citados que
influyen en el valor del VAN y en el precio minimo de venta de los biocombustibles, se
realizé un andlisis de sensibilidad considerando 100 % de financiacion a partir de
recursos propios, una vida del proyecto de 20 afios (19 corresponden a la operacién de
la planta), una tasa de rentabilidad interna del 10 % y un precio de venta de la

electricidad de 0,17 €/kWh.

5.10.4.1 Costes de inversion total

El coste de inversion total (TIC) es uno de los parametros mas influyentes en un
proyecto, siendo la precision esperada en la estimacion de estos costes de un + 30%
[55]. Para evaluar el efecto en la incertidumbre del TIC (£ 30%) se realizé un analisis

de sensibilidad a partir del caso base (0), usando saltos del 15 % alrededor de este
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ultimo. La metodologia de evaluacion corresponde a la propuesta por Peters y
Timmerhaus [55], analizandose los casos de concentraciones totales de fraccion acuosa
del bio-oil de 15, 25 y 35 %p. Usando el mismo precio de venta para la electricidad
(0,17 €/kWh) y las mismas relaciones de precios diesel/queroseno y diesel/gasolina, la
Figura 5.18 (a) proporciona una variacion de 7 céntimos de €/kg para el precio minimo
de venta de FT-diesel entre 15,0 y 35,0 %p, cuando no se considera variacion alguna en
la incertidumbre de los costes de inversion. Sin embargo, la variacion de precios entre
las concentraciones totales extremas incrementa al aumentar un 15 % el coste total de
inversion. De esta forma, para un coste del TIC incrementado en un 30 %, hay una
diferencia de 0,85 €/kg entre los casos de 15,0 y 35,0 %p. Con este incremento y para
concentraciones totales iguales o superiores a 15,0 %p, los precios de venta de los
biocombustibles son mas elevados y, ademas, no son competitivos con respecto a los
precios actuales de combustibles de origen fosil. Sin embargo, para los casos con
concentraciones totales de 25,0 y 35,0 %p, los precios de venta de los biocombustibles
si son competitivos incluso si el TIC aumentase en un 30 % (los resultados serian 1,23 y
1,16 €/kg de FT-diesel para los casos con concentraciones totales de 25,0 y 35,0 %p,

respectivamente).

5.10.4.2 Coste de compra de la fraccion acuosa del bio-oil

Usando un precio de venta del bio-oil procedente del proceso de fast pyrolysis de
70,16 €/t [196], y considerando que el precio de la fase acuosa del bio-oil varia entre 0 y
30 % con respecto al precio del bio-oil (por ser un residuo), puede asumirse un precio
maximo de 21,05 €/t de fase acuosa del bio-oil. El escenario base corresponde a 0 (la
fase acuosa es gratis, como se ha considerado a lo largo de este trabajo), observandose
en la Figura 5.18 (b) que el coste de alimentacion es un parametro altamente sensible.

De esta manera, una fraccién acuosa con 15,0 %p de concentracion total no debe
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comprarse al mismo precio que aquellas que presentan concentraciones de 25,0 y 35,0

%p (alcanzan precios de venta de biocombustibles competitivos).

2,25 -
—15,0 %p

25,0 %p

35,0 %p

1,00 A1

0,75 A

Precio de venta del FT-diesel (€/kg)

0,50 1

0,25

0,00 T T T T
-30 -15 0 15 30

j<}]

% Incertidumbre en los costes de inversion

15,0 %p

25,0 %p

35,0 %p

Precio de venta del FT-diesel (€/kg)

1,50 1
™

0 10 20 30

Precio de la fase acuosa del bio-oil (% respecto al precio del bio-oil)

Figura 5.18. Analisis de sensibilidad de los precios minimos de venta de FT-diesel en funcion de (a)
incertidumbre de los costes totales de inversion y (b) precio de la fase acuosa del bio-oil (expresado como un
porcentaje del precio del bio-oil). Casos estudiados para concentraciones totales de 15,0; 25,0 y 35,0 %p

El precio méximo de una tonelada de fase acuosa de bio-oil para una
concentracion total del 15,0 %p, que permita obtener el mismo precio de venta del
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diesel procedente del petréleo, corresponde a 3,13 €/t. Sin embargo, para los casos con
concentraciones totales de 25,0 y 35,0 %p, el precio maximo de adquisicion de la fase
acuosa del bio-oil seria de 18,19 €/t y 21,05 €/t (precio maximo que se podria pagar por

una tonelada de fraccién acuosa del bio-oil), respectivamente.

Considerando los efectos de la incertidumbre en el TIC y la variacion en el coste
de la fase acuosa, la sensibilidad en el precio de venta del FT-diesel disminuye al
aumentar la concentracién total de alimentacion, como puede verse en las curvas de
25,0 y 35,0 %p, que se encuentran muy proximas entre ellas. Esta evolucion tiene lugar
por la significativa reduccion en la produccion de biocombustibles mientras la
concentracion total de fase acuosa disminuye, a pesar de que el coste de capital de una
alimentacion muy diluida es mucho menor que en los casos con concentraciones mas

altas, como pudo verse en la Figura 5.13.

Con respecto a la Figura 5.18 (a) se puede observar que si se redujera (0
incrementara) el coste de capital en un determinado porcentaje respecto al escenario
base (0), el precio de venta del FT-diesel disminuiria (aumentaria) rapidamente. Por otro
lado, si el coste de adquisicion de la alimentacion al proceso se incrementara a partir del
valor cero (escenario base elegido en este estudio), el precio de venta del FT-diesel
aumentaria rapidamente para mantener un valor presente neto nulo (VAN = 0) con

cualquier coste de la fraccion acuosa del bio-oil (Figura 5.18 (b)).

El precio de venta de la electricidad y las horas de operacion por afio son otros
parametros a considerar, aunque no se muestren en una grafica de analisis de
sensibilidad en esta Tesis Doctoral. Sin embargo, si se ha estudiado el efecto que
supone estos dos pardmetros. Se ha comprobado que si el precio de venta de la

electricidad se redujera a la mitad respecto al escenario base (de 17 c€/kWh a 8 c€/kWh,
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aproximadamente), el precio de venta del FT-diesel seguiria siendo competitivo para los
casos en los que la concentracion total de fase acuosa es de 25,0 %p (1,14 €/kg (0,93

€/L)) y superiores, pero no para 15,0 %p (2,79 €/kg (2,26 €/L)).

En cuanto al caso de variar el nimero de horas de operacion al afio, cabe
destacar que el namero de horas al afio usado en este estudio (8000) corresponde a
aproximadamente once meses de operacion. Los 30 dias del afio restantes se dedican a
tareas de mantenimiento de la instalacion, asi como al arranque de ciertos equipos que
necesitan tiempo para su funcionamiento en condiciones 6ptimas. Sin embargo, en la
industria pueden darse eventualidades e imprevistos debido a maquinarias y equipos que
empiezan a no funcionar como deberian, pudiendo ocasionar un retraso en la
produccion para un afio o varios dentro del periodo de operacion de la planta (19 afios).
En este sentido, se ha comprobado que si en lugar de un mes no dedicado a la operacion
fueran dos (para cada afio de produccion), el precio de venta del FT-diesel para el caso
de usar una alimentacion del 15,0 %p igualaria con el precio del diesel convencional,
mientras que para los casos de 25,0 y 35,0 % p seguirian siendo competitivos (1,05 €/kg
(0,85 €/L) y 1,01 €/kg (0,82 €/L), respectivamente). Para el caso de usar la
concentracion total base (25,0 %p), aproximadamente cuatro meses no dedicados a la
produccién por afio seria el tiempo maximo que puede estar la planta sin producir
biocombustibles y electricidad, al igualarse el precio de venta del FT-diesel con el del
diesel de origen fosil. El caso de 35,0 %p en esas condiciones, presentaria un precio de

venta del FT-diesel de 1,32 €/kg (1,07 €/L).

279



5.11 Conclusiones

En este capitulo se disefia, simula y evalla la produccion de biocombustibles
liguidos mediante sintesis Fischer-Tropsch como aplicacion del gas de sintesis obtenido
en el reformado supercritico de la fraccion acuosa del bio-oil. De este modo, se cumple

el segundo de los objetivos planteados en esta Tesis Doctoral.

Ademas, la aplicacion seleccionada permitiria la reduccion progresiva del uso de
combustibles fosiles, fomentando el uso de biocombustibles procedentes de residuos
organicos, acorde con la Directiva Europea 2015/1513. De este modo, el reformado con
agua supercritica (SCWR) de la fraccion acuosa del bio-oil permite valorizar este
residuo. Debido a los altos consumos energéticos en algunos equipos, el proceso
presenta una alta integracion material y energética. También, es energéticamente
autosuficiente  (no necesita el aporte de un combustible externo) en
condiciones estacionarias, Se produce electricidad neta, se reducen las emisiones de
CO; a la atmosfera y se aprovecha el agua de refrigeracion para la calefaccion de
oficinas. Las simulaciones realizadas han permitido encontrar las condiciones de
operacion que maximizan las eficiencias energéticas y de carbono, consiguiéndose
mayores producciones de biocombustibles y electricidad. Estas condiciones
corresponden a la mayor concentracion total de fase acuosa (35 %p), maxima
presion (40 bar) y minima temperatura y relacion molar H,/CO (220 °C y 1,70,

respectivamente) en el reactor LTFT.

Finalmente, a partir de los resultados obtenidos en la evaluaciéon tecno-
econémica del proceso se ha comprobado que esta aplicacion presenta
viabilidad técnica y econdmica para el caso base estudiado, 60 t/h de fraccion acuosa
de bio-oil y concentracion de 25,0 %p, al ser los precios minimos de venta de

biocombustibles menores a los de los combustibles convencionales.
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CAPITULO 6

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES






Esta Tesis Doctoral ha proporcionado varias contribuciones en el campo del
reformado con agua supercritica, tanto a nivel experimental como de simulacion. En
este sexto capitulo se exponen las principales conclusiones de la investigacion llevada a

cabo, y se proponen algunas recomendaciones futuras.

La primera conclusion, desde un punto de vista cronolégico, fue la verificacion
del modelo termodinamico con el que se simula el estado supercritico del sistema objeto
de estudio. Las ecuaciones de estado PSRK y SR-Polar son las que mejor lo simulan y

permiten obtener valores de equilibrio para comparar los resultados experimentales.

6.1 Conclusiones del estudio experimental

Se ha estudiado experimentalmente la conversion termoquimica de cuatro
compuestos organicos representativos de la fraccion acuosa del bio-oil (acido aceético,
hidroxiacetona, 1-butanol y glucosa) en el proceso de reformado con agua supercritica.
Los ensayos se realizaron con alimentaciones de compuestos organicos por separado y
mezclados entre si, disueltos en agua. Las concentraciones totales en la alimentacion
estuvieron comprendidas entre 2,5 y 22,5 %p, que son similares a las que existen en una
fraccion acuosa del bio-oil procedente del proceso de fast pyrolysis. Las pruebas se
realizaron sin y con catalizador (niquel con soporte de silice y alimina), y se obtuvo un
gas seco compuesto, principalmente, de H,, CO,, CO, y CH, (mayor al 98 %v). Las

principales conclusiones son:

6.1.1 Pruebas sin catalizador
1. A 700 y 800 °C, y con tiempos de residencia de 40 y 20 s, es posible obtener
conversiones de los compuestos organicos superiores al 99,5 %, si bien el &cido
acético y la glucosa son mas dificiles de convertir. Las eficiencias de carbono a

gas, en general, fueron superiores al 90 %. Sin embargo, en algunas pruebas a
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6.1.2

700 °C, disminuyo significativamente al ser la eficiencia de carbono a liquido
superior a 5 %.

La produccion molar especifica de gases, y en especial de hidrégeno, estuvo
lejos del equilibrio, aumentando conforme lo hace el tiempo de residencia y la
temperatura.

Se ha propuesto una compleja red de posibles reacciones asociadas al proceso
estudiado, que explica los resultados experimentales y esta soportada por los
resultados analiticos de las muestras liquidas y solidas. La produccion del gas
total puede explicarse en base a las reacciones de WGS y reformado de metano
como ultimas etapas una vez formada la fase gas.

El uso de una aproximacion a la temperatura de equilibrio permite una buena
concordancia con los resultados experimentales, que puede ser de utilidad para
desarrollar ecuaciones de prediccion en lo que a producciones molares

especificas de gases se refiere.

Pruebas con catalizador de Ni sobre Al,O3/SiO,

Se ensayaron temperaturas de 800, 600 y 500 °C y velocidades espaciales de
2,5-22,5 gorgénico/s-h'l-gca{l. En estas condiciones, las conversiones de los
compuestos organicos fueron muy altas (completa en muchas pruebas). A 800
°C, la eficiencia de carbono a gas fue superior al 95 % en casi todos los ensayos
con 20 g de catalizador (en muchos casos, casi del 100 %), reduciéndose hasta
90 % con 10 g. A 600 °C, las eficiencias disminuyeron en no mas de un 5 %
respecto a las correspondientes a 800 °C. A 500 °C, se alcanzaron eficiencias de
carbono a gas del 85 %, aunque hubo pruebas en las que se situd entre el 70-80
%. La eficiencia fue muy baja (menor a 20,0 %) cuando se reformé6 glucosa a

500-550 °C.
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2. En las pruebas con catalizador, las producciones molares especificas de
hidrégeno mas cercanas a las de equilibrio, aumentan conforme disminuye la
velocidad espacial. La alta actividad del catalizador permite disminuir la
temperatura de reformado usada en ensayos sin catalizador (800 °C) hasta en
200 °C para conseguir una misma produccion molar especifica de hidrégeno.

3. A partir de ensayos de reformado y quimisorcion, asi como del analisis fisico-
quimico del catalizador usado, se determind el nimero de sitios activos y los
valores de las velocidades de reaccion expresados como TOF, pudiéndose
obtener los factores pre-exponenciales y las energias de activacion aparentes en
funcion de la alimentacién. El procedimiento permite, ademas, reproducir los

ensayos realizados en otros laboratorios.

6.2 Conclusiones del estudio de simulacién

Como aplicacién del gas de sintesis obtenido en el reformado supercritico de la
fraccion acuosa del bio-oil, se ha simulado, disefiado y evaluado un proceso de
produccién de biocombustibles y electricidad mediante el proceso de sintesis Fischer-
Tropsch a baja temperatura (LTFT). La integracion energética empleada maximiza la
produccién de biocombustibles (FT-diesel, FT-jet fuel y FT-gasolina) y electricidad,
ademas de cumplir la restriccion de que el proceso sea energéticamente autosuficiente.
También, la valorizacion del residuo de fase acuosa y la produccién de agua de
cogeneracion y de CO, con alta pureza para su secuestro, confieren valor afiadido al

proceso. Las conclusiones principales son:

1. Con concentraciones totales de fraccion acuosa del bio-oil de entre el 20 y 35
%p el proceso puede ser energéticamente autosuficiente. Ademas, si aumenta la

concentracion total, la produccién de biocombustibles aumenta y los precios de

285



venta se reducen. Estos precios también bajan a medida que la capacidad de la
planta aumenta, siendo el caudal de 60 t/h un valor viable y realista segun
la cantidad de fraccion acuosa de bio-oil que puede recibir la planta.

Con una concentracion total de fase acuosa de 25 %p, un caudal de alimentacion
de 60 t/h, y condiciones de operacion en el reactor LTFT de 220 °C, 20 bar y 2,0
para la temperatura, presién y relacion molar H,/CO, respectivamente, los
precios minimos de venta son 0,75 €/L de FT-diesel, 0,20 €/L de FT-jet fuel y
0,84 €/L de FT-gasolina. En esas condiciones, las eficiencias energética global
y de carbono tras un proceso de refinado son de 55,10 % y 32,18 % (similar
a la obtenida en procesos de sintesis CTL-FT), respectivamente, la produccién
total de biocombustibles es de 2739 kg/h y de electricidad de 5728 kWe.
Estas eficiencias y producciones son superiores a las de otros estudios
en los que, fundamentalmente, no se aprovechd el vapor saturado
generado en las reacciones exotérmicas del reactor LTFT ni se considero la
opcion de convertir CO, y CH, en gas de sintesis.

. A la vista del estudio realizado, es posible acoplar un proceso de reformado con
agua supercritica (SCWR) de la fraccion acuosa del bio-oil y una sintesis
Fischer-Tropsch (FT) del gas de sintesis generado en el primer proceso para
obtener biocombustibles, en una planta compleja y energéticamente

autosuficiente, que puede tener viabilidad técnica y econdmica.

6.3 Recomendaciones

Algunas tareas de investigacion que se podrian llevar a cabo en el futuro, para

profundizar en el estudio de la conversion termoquimica y valorizacion energética de la

fraccion acuosa del bio-oil a partir del reformado con agua supercritica, son las

siguientes:

286



Desarrollo de un modelo cinético con datos experimentales, que pueda incluirse
en la simulacion para obtener resultados que sean méas préximos a los reales.
Estudio del comportamiento de diferentes materiales en el proceso de reformado
con agua supercritica, evaluandose el posible efecto en la corrosion de los
mismos. De esta manera, podria seleccionarse el material de construcciéon que
tenga una adecuada resistencia a la corrosion y un precio razonable.

Realizacion de pruebas experimentales de larga duracion, con el objetivo de
estudiar el comportamiento del catalizador con el tiempo (estabilidad y
desactivacion).

Estudio del andlisis de ciclo de vida del proceso global SCWR-LTFT para
analizar el impacto ambiental del mismo, evaluar su sostenibilidad e identificar
elementos criticos que puedan mejorarse.

Estudio de otras posibles aplicaciones del gas de sintesis generado en el SCWR
de la fraccion acuosa del bio-oil.

Extension del estudio experimental realizando nuevos ensayos con otros
compuestos organicos que se encuentran en la fraccion acuosa del bio-oil, como
el levoglucosan o furfural, e incluso con la fraccion acuosa de bio-oil real

procedente de diferentes fuentes.
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ANEXO1 MODELO TERMODINAMICO

ESTEQUIOMETRICO






En el proceso SCWR y para cualquier compuesto organico alimentado al mismo,
la mé&xima cantidad de hidrdgeno que puede alcanzarse por estequiometria, vendria dada

por la reaccion RA1.1:

CaHmOk + (21 - K)H,0 — nCO;, + (2n + m/2 - K)H, (RAL.1)

Sin embargo, la reaccion anterior puede dividirse en una reaccion
correspondiente al reformado del compuesto organico en solucidn acuosa en cuestion

(RA1.2), y a la reaccion de water-gas shift o WGS (RAL.3):

CaHmOk + (0 - K)H20 — nCO + (n + m/2 - K)H, (RAL.2)

CO + H,0 < CO, + Hy (RA1.3)

De esta forma, el compuesto organico alimentado en solitario o la mezcla de
compuestos (entre dos y cuatro en este estudio), se convierten completamente en CO y
H, a través de la reaccion RAL1.2. A su vez, gran parte del mondxido de carbono es
convertido en CO, y H, mediante la reaccibn RA1.3. Sin embargo, el metano no

aparece en estas reacciones, por lo que debe incluirse la siguiente reaccion (RA1.4):

CHa + H,0 <> CO + 3H, (RAL.4)

La reaccion RAL1.4 corresponde a la reaccion de reformado de metano con
vapor. En muchos estudios, se ha utilizado esta reaccion pero con sentido contrario al
expuesto, denominandose en ese caso metanacion de CO. La reaccion RAL.4 tiene
sentido en este modelo simplificado porque, a altas temperaturas y cantidades de agua,
es improbable que la metanacion del mondxido de carbono ocurra. Asi, el metano debe
producirse a partir de la descomposicidn de los compuestos organicos que se alimenten

al proceso.
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El modelo termodindmico esta basado en seis componentes repetitivos. Se debe
tener el mismo numero de ecuaciones que de incognitas para poder resolver el sistema,
es decir, seis. Estas ecuaciones corresponden a los balances atomicos de las especies
(carbono, hidrégeno y oxigeno), ecuacion de conservacion de masa (expresado en base
molar, siendo la suma de las cantidades de cada compuesto en equilibrio el total de
moles en equilibrio) y dos ecuaciones correspondientes al equilibrio (célculo de las
constantes de equilibrio en las reacciones RA1.3 y RA1.4). Las incognitas son los moles

de H,, CO,, CHy4, CO y H0, asi como el numero total de moles en equilibrio.

Balance de carbono: N, + Neo + New, = Neorg (A1.1)

Balance hidrégeno: 2Ny, + 2Ny, + 4Ney, = Nyorg + 2Ny, 0 atimentado (A1.2)

Balance de 0Xxigeno: Ny,, + 2Nco, + Neo = Noorg + Niyo alimentado (AL.3)

Balance total: NTotal = NH20 + NHZ + NCOZ + NCO + NCH4 (A1.4)
F— - . _ —AG3 _ ‘1(2& "'Hz

Constante de equilibrio para RAL3:  Kus) = exp (=) = - (A1.5)
_— - . _ —AG4 _ ailz aco

Constante de equilibrio para RA1.4: Kgaray = exp (k) = e (A1.6)

donde N son los moles para cada componente considerado (gases productos, agua y
carbono, hidrégeno y oxigeno alimentado al sistema procedente de la fase organica
total). Los moles totales de carbono (Ncorg), hidrégeno (Nuorg) Y 0Xigeno (Noorg),

contenidos en los compuestos organicos alimentados al sistema, se calculan como:

_\J

NC,org - Zl'=1 nNCnHmOk,alimentado (A17)
_\J

NH,Org - Zi=1 mNCnHmOk,alimentado (A18)
—_vJ

NO'OT!J - Zl'=1 kNCnHmOk,alimentado (Alg)
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siendo n, m y k los atomos de carbono, hidrégeno y oxigeno, respectivamente,

contenidos en los cuatro compuestos organicos que pueden alimentarse al sistema. El

namero de compuestos organicos alimentados puede ser de uno (j = 1, en las tres

ecuaciones anteriores) hasta cuatro (j = 4). Ncnumok corresponde a los moles de

compuesto orgénico alimentado y se asume, para cada uno de ellos, que se convierten

integramente a gas. Por otro lado, AG; es la energia libre de Gibbs de equilibrio para las

reacciones RA1.3 (AG3) y RAL.4 (AG,), en funcion de la temperatura y presion de

operacion (500-800 °C y 240 bar, respectivamente). Estas energias libres de Gibbs para

las reacciones RA1.3 y RA1.4 pueden obtenerse a partir de las energias libres para cada

compuesto producto en equilibrio a la temperatura y presion de operacion (gi (T, P)):

AGs = gco, + Iu, — 9co — 9,0

AGy =39u, + Yco — Ycu, — In,0

(A1.10)

(A1.11)

Estos datos se determinaron a partir de simulaciones realizadas con el programa

Aspen Plus y usando el método termodindmico de gas ideal (Tabla Al.1).

Tabla Al.1l. Energias libres de Gibbs (kJ/mol) para cada compuesto producto en equilibrio a 240 bar y
temperatura de operacion del proceso SCWR. Datos obtenidos a partir de Aspen Plus V8.0

Temperatura Energias libres de Gibbs g; (T, 240 bar) en kJ/mol
(S H, H,O CO, CH, co
500 -7,65 -216,58 -406,81 -23,35 -187,36
600 -10,59 -215,76 -411,58 -20,15 -199,23
700 -13,90 -215,39 -416,99 -17,69 -211,59
800 -17,52 -215,44 -422,96 -15,96 -224,30

Por otra parte,

a; denota la actividad para cada especie, definiéndose para una

mezcla de compuestos gaseosos, como el cociente entre la fugacidad de un componente

en la mezcla y la fugacidad en el estado de referencia

fi
a= —
f'io
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donde f; es la fugacidad para cada componente i, que se calcula mediante la siguiente

expresion

fi = 8;y;P (A1.13)

siendo P la presion total del sistema, y; la composicion en el equilibrio del compuesto i,
y o; el coeficiente de fugacidad del componente i. Al ser pequefios los efectos de la
presion para el reformado con agua supercritica, se puede asumir que el coeficiente de
fugacidad para cada componente no cambia con la presién, obteniendose resultados
aceptables [61]. Asi, en este modelo que considera gas ideal (ecuacion de estado de Gas
Ideal en Aspen Plus), el coeficiente de fugacidad es igual a la unidad y las actividades

se sustituyen por las presiones parciales de cada especie.

De manera alternativa, se ha verificado en este estudio que otras dos reacciones
pueden darse en el sistema con idénticos resultados que en el caso anterior, al ser
combinacién lineal de las reacciones RA1.3 y RALl.4. Las reacciones que también

podrian usarse son RA1.5y RA1.6 [36]:

CHg + 2H,0 <> 4 H, + CO, (RAL5)

CO, + CHq <> 2 H, +2 CO (RAL.6)

La reaccion RAL.5 corresponde a la reaccion de reformado de metano o también
nombrada como metanacion de CO,, y RAL.6 es la reaccion de reformado seco (“dry
reforming"). Para este caso, las ecuaciones A1.5 y A1.6 deben sustituirse por Al.14 y

Al1.15:

4
Constante de equilibrio para RAL5:  Kgais)y = exp (‘AGS) = 202 %Mz (AL.14)

RT ACH, aHzO
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— 2 2
Constante de equilibrio para RALG:  K(gare) = exp( AGG) = 2H2 9o (A1 15)

RT acH, Aco,

Las ecuaciones de estado PSRK y SR-Polar podrian también implementarse en
Matlab, calculandose para ese caso los coeficientes de fugacidad al ser diferentes a la
unidad (no se puede aplicar la consideracion de gas ideal). Sin embargo, no se llevo a
cabo porque previamente se habia verificado que la presion no presenta un efecto muy
significativo en la produccion de los gases, de modo que los resultados esperados serian

muy parecidos a los obtenidos considerando gas ideal.
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ANEXO 2 ARTICULOS PUBLICADOS






Esta Tesis Doctoral se basa en cuatro articulos publicados en revistas
internacionales en los que he colaborado, tanto de coautor como de primer autor. Un
quinto articulo se encuentra, en estos momentos, en revision en otra revista. Todos estos
articulos se basan en el estudio del reformado con agua supercritica de los compuestos
que constituyen la fraccion acuosa del bio-oil. Las revistas donde se han publicado estos
articulos son: (1) Chemical Engineering Journal, (2) Reaction Chemistry &
Engineering, (3) Energy Conversion and Management. En esta ultima revista se han
publicado dos articulos, siendo uno de ellos ganador del 11 Premio al Articulo Cientifico
del Trimestre en la Escuela Técnica Superior de Ingenieria de Sevilla (octubre-

diciembre 2017) < https://www.etsi.us.es/node/1789 >:

F.J. Campanario, F.J. Gutiérrez Ortiz. Fischer-Tropsch biofuels production from syngas
obtained by supercritical water reforming of the bio-oil aqueous phase. Energy

Conversion and Management 150 (2017) 599-613.

Ademas, el autor de esta Tesis Doctoral ha colaborado en otros articulos
publicados en revistas internacionales durante su etapa de doctorando. Estos
articulos, previos a los anteriores, también tratan sobre el estudio experimental del
reformado con agua supercritica, pero con alimentacion de glicerina disuelta en agua.
Las revistas donde se han publicado estos articulos son: (1) Energy, (2) Fuel. En la
primera de ellas son dos los articulos publicados. A continuacion, se muestran las

portadas de todos estos articulos en orden cronoldgico de publicacion.


https://www.etsi.us.es/node/1789
http://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0196890417307732?via%3Dihub
http://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0196890417307732?via%3Dihub
http://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0196890417307732?via%3Dihub
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ABSTRACT

Hydrogen production from the supercritical water reforming of glycerol was studied in a tubular fixed-
bed reactor by using a Ni-based catalyst supported on Al,03 and SiO,. Tests were carried out at a pressure
of 240 bar, temperatures of 500—800 °C, glycerol feed concentrations of 5—30 wt.%, and weight hourly
space velocity from 1.25 to 22.5 ggly h~! gck (residence time from 1.6 to 4.8 s through the bed). The dry
gas is mainly composed of H, CO,, CO, CH4. The results showed that the glycerol conversion was almost
complete, except at the highest glycerol feed concentration and lowest temperature. Hydrogen yields
were very close to those values predicted by equilibrium at a short residence time. Nickel on catalyst was
completely reduced, and structured carbon nanotubes were encountered at glycerol concentrations
higher than 20 wt.%. This study illustrates that the reforming of glycerol using supercritical water over a
Ni catalyst makes it possible to reduce the reforming temperature needed when no catalyst is used (from
800 °C to 600 °C), achieving a high-yield hydrogen production, very close to equilibrium, and requiring
less energy.

Nickel

© 2015 Elsevier Ltd. All rights reserved.

1. Introduction

The rising surplus of biodiesel-derived crude glycerol from the
transesterification process requires a further processing, but con-
ventional options for crude glycerol consist of refining it to a higher
purity that is costly. Therefore, glycerol valorization is essential.

The transformation of glycerol by reforming into an energy
carrier (syngas or hydrogen) is one of the most attractive routes of
valorization. There exist different reforming processes that
continue under study, such as steam reforming [1], autothermal
reforming [2] and aqueous phase reforming [3]. However, the use of
supercritical water makes it possible to perform another type of
reforming process. Supercritical water (SCW) has relevant ther-
mophysical properties [4,5], and it is extremely reactive, so it is
possible to perform the process without adding a catalyst, which
has been experimentally verified. This is possible at high temper-
atures (about 800 °C, and above), and long residence times, which
favors the carbon-to-gas efficiency and the hydrogen yield [6].

Earlier studies about biomass gasification by SCW without
catalyst [7—10] and with catalyst [11—16] have been published.

* Corresponding author. Tel.: +34 95 448 72 68/60.
E-mail addresses: frajagutor@etsi.us.es, frajagutor@us.es (FJ. Gutiérrez Ortiz).

http://dx.doi.org/10.1016/j.energy.2015.03.046
0360-5442/© 2015 Elsevier Ltd. All rights reserved.

Only some of the above-cited papers point out that a very high
temperature (>700 °C and even more) is required to achieve
acceptable conversions. In addition, most of the studies performed
with SCW have used very small biomass feed concentrations,
generally lower than 10 wt.%.

Previously, using Aspen Plus and assuming equilibrium con-
version, we have verified that a high hydrogen yield can be ob-
tained at temperatures higher than 800 °C and high glycerol
concentrations [17]. Additionally, we have also developed a heat-
integrated process focused on using a high temperature and a
glycerol feed concentration that assures the energy self-sufficiency
[18,19]. This condition requires a relatively high glycerol feed con-
centration, which decreases from about 27 wt.% at 800 °C, to
21 wt.% at 700 °C, 18 wt.% at 600 and 15 wt.% at 500 °C, operating at
240 bar.

This work is focused to carry out the supercritical water
reforming (SCWR) process aided by a Ni-based catalyst in order to
inspect the minimum feasible reforming temperature (and, hence,
the energy required for the process) and residence time (and the
reactor size) required, by operating at 240 bar and glycerol feed
concentrations from 5 to 30 wt.%. Another aim is to compare the
process performance with and without using a catalyst. Finally,
results are also compared to other few studies of SCW reforming
over Ni catalyst.
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Supercritical water reforming of glycerol was studied in a tubular fixed-bed reactor using a Ru/Al,03
catalyst, and was compared with our previous study using a Ni-based catalyst, with the aim of enhancing
the performance of a global process designed under energy self-sufficient conditions. Relatively high
glycerol concentrations of up to 25 wt.% and temperatures from 500 to 800 °C were tested. Glycerol
conversion was very high (>99%) at temperatures of 600 °C and above, but low at 500 and 550 °C (<50%)
using the Ru/Al,0O3 catalyst. The gas product (dry basis) was mainly CH4 and CO;, while H, production
was quite low, against expectations. Under the same operating conditions, the behavior of the catalysts is

Iég::;?;'g quite different as the Ni catalyst promotes H; production much more than the Ru catalyst. A detailed
Supercritical water discussion is provided on our results and those of previous studies using the Ru/Al,O3 catalyst, thus
Glycerol acquiring more insight into the catalyst behavior. The Ru catalyst showed a large increase in its crys-
Catalyst talline phase after testing, although the oxidation state of ruthenium did not change.

Ruthenium © 2015 Elsevier Ltd. All rights reserved.
Nickel

1. Introduction

Among the different routes of energy valorization for the sur-
plus glycerol from biodiesel production, such as steam reforming
[1,2], autothermal reforming [3,4] and aqueous phase reforming
[5,6], supercritical water reforming (SCWR) is an emergent tech-
nology that has attracted much attention in the last five years
[7—9]. Earlier research about biomass gasification by SCW (super-
critical water) without a catalyst [10,11] and with a catalyst [12,13]
has been published. Moreover, in particular, we have found appli-
cations for syngas obtained in the SCWR, such as the production of
SNG (synthetic natural gas) [14].

We have experimentally verified that it is possible to perform
SCWR of glycerol without adding a catalyst at high temperatures
(about 800 °C) and long residence times (35—160 s), which favors
the carbon-to-gas efficiency and the hydrogen yield [15]. Addi-
tionally, we have carried out the reforming of glycerol using su-
percritical water over a Ni catalyst, proving that it is possible to
reduce the reforming temperature needed when no catalyst is used
(from 800 °C to 600 °C), achieving high-yield hydrogen production,
close to equilibrium [16]. Moreover, we have verified that a

* Corresponding author. Tel.: +34 95 448 72 68, +34 95 448 72 60.
E-mail address: frajagutor@us.es (FJ. Gutiérrez Ortiz).

http://dx.doi.org/10.1016/j.energy.2015.12.090
0360-5442/© 2015 Elsevier Ltd. All rights reserved.

relatively high glycerol feed concentration is needed to achieve
energy self-sufficiency in a heat-integrated process of glycerol
reforming using supercritical water [17], while the required glyc-
erol concentration decreases as the temperature is reduced (from
27 wt.% at 800 °C to 18 wt.% at 600 °C), since less energy is required.
In order to further enhance the performance of the global process
based on the Ni catalyst, another catalyst was sought. A Ru-based
catalyst seemed to be an excellent option, based on a study using
this catalyst, in which under the employed conditions, glycerol was
completely converted into Hy, CO, and CH4 with small amounts of
CO [18], with dilute feed concentration, short residence time (about
1 s) and a high temperature (700—800 °C). Likewise, in another
study, the use of a Ru catalyst presented positive overall activity,
although its selectivity towards hydrogen production was not high
enough in the tested temperature range (lower than 550 °C) [19].

Therefore, this study is aimed at investigating the effect of using
a Ru/Al,03 catalyst on gas product yields and glycerol conversion at
temperatures from 500 to 800 °C, a pressure of 240 bar, and glyc-
erol feed concentrations from 5 to 25 wt.%. Thus, the temperature
range was extended with respect to earlier studies using a Ru
catalyst to include lower temperatures, which involve the use of
less energy and more dilute feed concentrations to reach an energy
self-sufficient process. The main novelty of this study is that, to our
knowledge, no other work that considers the specific operating
conditions required to achieve energy self-sufficiency has been
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HIGHLIGHTS

« Two commercial catalysts based on Ru and Ni were studied for the supercritical water reforming of glycerol.
« The reaction rate referred to the number of ostensible active catalytic sites was obtained for these two catalysts.
« The kinetics results were captured as rate equations, obtaining the Arrhenius parameters.
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Supercritical water reforming (SCWR) of glycerol conversion data to hydrogen are reported as reaction
rates, normalized by the number of ostensible catalytic sites (i.e., as turnover rates). The process was
studied in a tubular fixed-bed reactor using commercial Ni/Al03-SiO; and Ru/Al,053 catalysts. The kinetic
results were captured as rate equations, and the Arrhenius parameters (pre-exponential factor and

apparent activation energy) were obtained. In this way, a quantitative measure of catalytic activity of
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these catalysts was achieved and can be used as a reference in other studies.

© 2016 Elsevier Ltd. All rights reserved.

1. Introduction

Among the different routes of energy valorization for the sur-
plus glycerol from the biodiesel production, supercritical water
reforming (SCWR) is an emergent technology that has attracted
much attention for the last five years [1,2]. Earlier research about
biomass gasification by supercritical water (SCW) without catalyst
[3] and with catalyst [4] has been published. We have experimen-
tally verified that the reforming of glycerol using supercritical
water over a Ni catalyst from 550 °C to 800 °C, 240 bar and glycerol
feed concentrations from 5 to 25 wt.%, allows achieving a high-
yield hydrogen production [5]. Additionally, another commercial
Ru-based catalyst was tested under the same operating conditions
and, although glycerol was completely converted into H,, CO, and
CH4 with small amounts of CO, its selectivity to hydrogen was not
high enough, contrary to that expected [6].

* Corresponding author.
E-mail address: frajagutor@us.es (FJ. Gutiérrez Ortiz).
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The main aim (and novelty) of the present study was to report
the reaction rate referred to the number of ostensible active cat-
alytic sites (i.e., as turnover rates or TOF) for the SCWR of glycerol
to hydrogen on those commercial catalysts. Since the turnover fre-
quency (TOF) is based on the number of active sites, it should not
depend or depend only slightly on how much metal is loaded into
the reactor or how much metal is loaded onto the support, if the
reaction is structure-insensitive, i.e., when the TOF does not
depend on surface crystalline anisotropy and crystallites are not
too large (a few tens of nm). However, as discussed below, the
involved catalytic site does not always consist of only one surface
metallic atom or of two adjacent ones at the most, if metal content
is very high, as in the case of one of the catalysts tested. Likewise,
some active faces of metal single crystal, with different contribu-
tion to the areal rate (rate per unit surface area of supported metal
particles), may be considered to achieve a more accurate value of
TOF. The kinetic results were captured as rate equations, obtaining
the Arrhenius parameters (normalized pre-exponential factor,
apparent activation energy). This is very important in order
to compare the results with those expected from the likely


http://crossmark.crossref.org/dialog/?doi=10.1016/j.fuel.2016.04.065&domain=pdf
http://dx.doi.org/10.1016/j.fuel.2016.04.065
mailto:frajagutor@us.es
http://dx.doi.org/10.1016/j.fuel.2016.04.065
http://www.sciencedirect.com/science/journal/00162361
http://www.elsevier.com/locate/fuel




Chemical Engineering Journal 298 (2016) 243-258

Chemical Engineering Journal

Contents lists available at ScienceDirect

Chemical
Engineering
Journal

journal homepage: www.elsevier.com/locate/cej

Supercritical water reforming of model compounds of bio-oil aqueous
phase: Acetic acid, acetol, butanol and glucose

F.J. Gutiérrez Ortiz *, F.J. Campanario ', P. Ollero '

@ CrossMark

Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental, Universidad de Sevilla, Camino de los Descubrimientos, s/n., 41092 Sevilla, Spain

HIGHLIGHTS

« Supercritical water reforming of acetic acid, acetol, 1-butanol and glucose was studied.

« Acetic acid, acetol, 1-butanol and glucose are four model compounds of the bio-oil aqueous phase.
« Experimental investigation was performed in a tubular reactor without using a catalyst.

« A systematic thermodynamic analysis was also carried out by Aspen and Matlab.

« Experimental results match well simulation values if an equilibrium approach temperature is used.
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125 to 225 °C.

An experimental study of the supercritical water reforming of model compounds (acetic acid, acetol,
1-butanol and glucose) of the aqueous phase of bio-oil was performed in a tubular reactor without using
a catalyst, aimed at maximizing hydrogen yield. In addition, a systematic thermodynamic analysis was
carried out using two thermodynamic approaches by simulation in AspenPlus™ (non-stoichiometric
approach) and modelling in Matlab™ (stoichiometric approach), selecting first the thermodynamic
method that describes the supercritical state more suitably. The effect of the main operating parameters
(temperature, organic feed concentration and residence time) on the process performance was investi-
gated thermodynamically and experimentally for each feedstock. Experimental and theoretical results
were compared with each other, arising that experimental gas yields were far from equilibrium.
However, a better agreement was achieved using an equilibrium approach temperature ranged from

© 2016 Elsevier B.V. All rights reserved.

1. Introduction

Bio-oil derived from biomass fast pyrolysis can be stored and
transported, and used for fuel, chemicals or as an energy carrier.
Bio-oil contains varying quantities of water ranging from 15 to
50 wt.%, depending on the feed material, how it was produced
and subsequently collected [1].

Bio-oil can be separated into oil phase and aqueous phase by
adding water. The water-rich phase of the bio-oil, containing
mostly carbohydrate-derived compounds, consists of 20% organics
and 80% water [2-6].

Oil phase contains a valuable material that can be used to
generate different chemicals and additives, while the aqueous
fraction is less valuable and its valorization has been sought during

* Corresponding author. Tel.: +34 95 448 72 68/60.
E-mail address: frajagutor@us.es (F.J. Gutiérrez Ortiz).
1 Tel.: +34 95 448 72 68/60.
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1385-8947/© 2016 Elsevier B.V. All rights reserved.

the last years. Due to the relative low content of the organic
compounds, the cost of extraction technique is too high; as an
alternative, hydrogen production via catalytic reforming has been
mostly explored [3,4,7-9]. Bio-oil aqueous phase reforming is com-
plex because it may content many oxygenated compounds [10],
mainly alcohols, ketones, aldehydes, and carboxylic acids [11].
Most of studies have focused on performance of some model com-
pounds using different catalysts, trying to found the most suitable
for H, production.

The paper reported by Oasmaa and Meier [12] may be used as a
reference guide of the compounds identified in the chemical
characterization of biomass pyrolysis liquids [13]. Those research-
ers determined that acetic acid and acetol are major constituents of
the carboxylic acids and ketonic fraction of biomass pyrolysis
liquids. Likewise, they observed that 1-butanol is also present
within the alcohol fraction of bio-oil. Thus, acetic acid [2,14-19],
acetol (or hydroxyacetone) [13,20], and 1-butanol [13,21] have
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Bio-oil derived from biomass fast pyrolysis can be processed into fuel or some chemical products, but it
has a waste aqueous phase that, however, may be valorized. Supercritical reforming of this stream, simu-
lated using mixtures of model compounds (acetic acid, acetol, 1-butanol and glucose), was experimentally
studied in a tubular reactor without using a catalyst. The effect of mixing the model compounds at different
operating parameters (temperature, feed composition, and residence time) on the process performance
was investigated, thus addressing an important chemical aspect of biomass-based renewable energy. The
experimental dry gas composition consisted of H,, CO,, CO and CHy, although the gas yields were far
from equilibrium. Hydrogen yields were normally less than 2.0 moles of H, per mole of organic feed, which
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are lower than those obtained for pure compounds with the same concentration. Based on the analyzed
liquid samples, a series of probable reaction pathways were proposed to explain the experimental results
by considering the interactions among the compounds and their formed intermediates. Thus, under tested

DOI: 10.1039/c7re00090a
supercritical conditions, the residence time was insufficient to reform the formed methane into hydrogen,

rsc.li/reaction-engineering

1. Introduction

Bio-oil derived from biomass fast pyrolysis can be processed
into fuels or some chemical products. The oil phase can be
separated from the aqueous phase by adding water. The oil
phase is the valuable fraction, and the aqueous phase may be
considered as waste. However, this stream contains organic
compounds, such as alcohols, ketones, aldehydes, and car-
boxylic acids,! so it could be re-utilized and valorized. So far,
there are very few works in the literature that have studied its
possible applications, mainly in catalytic reforming processes,
such as steam reforming,”* autothermal reforming® and
aqueous phase reforming,® which generate hydrogen and car-
bon monoxide in addition to carbon dioxide and methane.
From an energy point of view, the main barrier is the high
amount of water to be vaporized (about 80%).” Thus, as water
does not need to be vaporized, the use of supercritical water
(SCW) makes it possible to perform another type of reforming
process, due to its relevant thermo-physical properties, such
as its high capability to solubilize gaseous organic molecules.

Depto. de Ingenieria Quimica y Ambiental, E.T.S. de Ingenieria, Universidad de
Sevilla, Camino de los Descubrimientos, s/n, 41092 Sevilla, Spain.
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thus leading to lower hydrogen production.

Besides, reactions in SCW are conducted in a single phase
and since SCW is extremely reactive,” it may be possible to
perform the process without adding a catalyst.

The present study focuses on the investigation of the SCW
reforming (SCWR) performance of different mixtures of acetic
acid, acetol, 1-butanol, and glucose (representative of the oxy-
genates in the aqueous fraction of bio-oil), aiming to acquire
insight into how the water-rich phase of bio-o0il could behave
in supercritical water reforming reactions, where interactions
among the compounds take place, and different gas yields
might be obtained with respect to those predicted using only
compounds fed separately.® This is very important since most
studies dealt with only a compound as representative of a real
stream to predict its behavior. To our knowledge, no other re-
searchers investigated this, although there are some studies
performed on diluted binary mixtures such as phenol (1 wt%)
plus glucose (<2 wt%),” acetic acid (0.5 wt%) plus phenol (1.0
wt%),"® or glycerol plus methanol, somewhat more concen-
trated (from 5 to 20 wt%),"" although these compounds are
not present in the bio-oil aqueous phase. Other previous
works in this field have been also focused on some model
compounds, especially glucose, obtaining reaction pathways
with different levels of detail."** Few studies have added one
or two compounds to a third one, considered as the major
compound. In some of these cases, the authors mentioned
possible interactions when showing the difference between

React. Chem. Eng., 2017, 2, 679-687 | 679
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ARTICLE INFO ABSTRACT

Keywords: A new process to produce low-temperature Fischer-Tropsch products from the syngas obtained by supercritical

Fischer-Tropsch water reforming technology of the bio-oil aqueous phase is developed and analyzed. The process includes four

S‘}Per_“iﬂcal Water sections: syngas production from supercritical water reforming, syngas upgrading by water—gas-shift and dry

Bio-oil reforming reactors as well as pressure swing adsorption systems, Fischer-Tropsch synthesis and products refining

;’ggzﬁlmg and upgrading through a distillation columns train and hydrocracking reactor. The aim is to produce maximum

Biofuel biofuels and electrical power, achieving the overall energy self-sufficiency. The energy scheme also involves
cogeneration (e.g., hot water for district heating) and removal of CO, for sequestration. Process simulations were
carried out by Aspen Plus. The effect of the main operating parameters (feed concentration and composition, as
well as operating conditions of Fischer-Tropsch reactor) on the process performance (carbon efficiency with or
without refining, biofuel and electricity production) was studied by a sensitivity analysis. This way, the optimal
conditions were found, so for a feeding of 60 t/h with a total organic concentration of 35 wt%, carbon efficiency
with refining is 38.5% (4.6 t/h biofuel) and 5.3 MWe is generated. The CO, for sequestration is 0.50 kg/kg of
organic feeding.

1. Introduction and olefins from syngas in FT synthesis are represented by reactions

(R1) and (R2) [5]:
A few main routes. make it possible t.o produce ga? and liquid bio- nCO + (2 nt 1)H, © CyHynys + n HO (R1)

fuels, such as extraction of vegetable oils, fermentation of sugars to

alcohol, or gasification and chemical synthesis. Some recent studies nCO + 2nH, & CyHy, + n H,O (R2)

1nd1cate. that the use. of Fischer-Tropsch (FT) technol(.)g.y for blom?ss Hydrocarbon production in FT synthesis depends on temperature,

conversion to synthetic hydrocarbons may offer a promising alternative thus distinguishing  high-temperature FT  (HTFT) synthesis

to conventional diesel and gasoline [1-3]. This synthesis was developed
in the 1920s as a chemical process to produce hydrocarbons of different
length (i.e. light gases, gasoline, jet fuel, diesel and wax fractions) from
a mixture of CO and H, called syngas.

Hydrocarbon formation in the FT synthesis is comparable to a
polymerization mechanism in which the chain initiation involves the
adsorption and dissociation of CO reactant on the catalyst surface. This
is followed by hydrogenation of surface carbon atoms to form methy-
lene groups that act as monomer units (-CH,-) in the polymerization.
Thus, free radical species methylene (CH,) react with hydrogen to form
a methyl group, which is the chain initiator. Chain propagates by se-
quential integration of methylene to alkyl groups thus leading to long-
chain hydrocarbons. The termination step occurs by reduction or g-
hydride abstraction to produce n-paraffins or a-olefins, respectively [4].
The highly exothermic reactions describing the formation of paraffins

(300-350 °C), and low-temperature FT (LTFT) synthesis (180-250 °C)
[2]. HTFT process produces mainly light hydrocarbons (LPG and ga-
soline) and LTFT produces heavier hydrocarbons (mainly, diesel and
wax). The cobalt-based catalyst is used on an industrial scale in either
fixed-bed reactors (Shell) or slurry reactors (Sasol), but only for low
temperature Fischer-Tropsch (LTFT) process, while iron-based catalyst
is used for both HTFT and LTFT synthesis processes [4].

Liquid synthetic fuels (with high volumetric energy density) can be
transported by the same means as oil and are free of sulfur, nitrogen
and aromatics, which are typically found in normal gasoline and diesel.
Thus, emissions from internal combustion engines are reduced. Liquid
synthetic fuels are receiving much attention asa real alternative to
reduce the petroleum dependence of the transportation sector and can
be easily obtained from natural gas, coal and biomass gasification. The
resulting processes are known as gas to liquid (GTL), carbon solid to
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http://dx.doi.org/10.1016/j.enconman.2017.08.053
Received 12 June 2017; Received in revised form 17 August 2017; Accepted 18 August 2017
0196-8904/ © 2017 Elsevier Ltd. All rights reserved.


http://www.sciencedirect.com/science/journal/01968904
http://www.elsevier.com/locate/enconman
http://dx.doi.org/10.1016/j.enconman.2017.08.053
http://dx.doi.org/10.1016/j.enconman.2017.08.053
mailto:frajagutor@us.es
http://dx.doi.org/10.1016/j.enconman.2017.08.053
http://crossmark.crossref.org/dialog/?doi=10.1016/j.enconman.2017.08.053&domain=pdf




Energy Conversion and Management 154 (2017) 591-602

Contents lists available at ScienceDirect Eneroy
(=}

Conversion
ZManagement

Energy Conversion and Management

journal homepage: www.elsevier.com/locate/enconman

Techno-economic assessment of bio-oil aqueous phase-to-liquids via Fischer- = |

Check for

Tropsch synthesis and based on supercritical water reforming s

F.J. Campanario, F.J. Gutiérrez Ortiz"

Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental, ETS de Ingenieria, Universidad de Sevilla, Camino de los Descubrimientos, s/n. 41092 Sevilla, Spain

ARTICLE INFO ABSTRACT

Keywords:
Fischer-Tropsch
Supercritical water
Techno-economic

High energy demand along with large capital costs have been the main drawbacks of Fischer-Tropsch plants,
which may call into question the economic viability of the Fischer-Tropsch process. The second issue is the focus
of this paper, which presents a techno-economic assessment of biofuels production by a low-temperature Fischer-
Tropsch synthesis with electricity as a co-product from supercritical water reforming of the bio-oil aqueous

Bio-oil phase. A plant size of 60t/h was considered and a heat-integrated process was designed to be energy self-
Aqueous-phase . . Lo . . Lo . .
Biofuel sufficient, which includes syngas production and upgrading, as well as liquid fuels production by Fischer-

Tropsch synthesis and refining. The simulation and optimization was performed with the aid of Aspen Plus, and
some case-studies were performed. Using a feeding concentration of 25 wt%, 2.74 t/h biofuels and 5.72 MWe
were obtained. In this case, by performing a discounted cash flow analysis, with 10% rate of return and 100%
equity financing, the minimum selling prices for the refined FT-gasoline, FT-diesel and FT-jet fuel were 1.20,
0.93 and 0.26 €/kg (0.84, 0.75 and 0.20 €/L), respectively, which are competitive prices with respect to the
market values of the equivalent fossil fuels. Likewise, the decrease in the selling prices as the plant capacity
increases was also analyzed.

1. Introduction

Although there are many renewable emerging technologies for
large-scale electricity production, without or with low carbon emis-
sions, the transport sector is entirely based on the use of fossil fuel. The
rising price of crude oil until a few years ago and the potential fluc-
tuations of oil market prices in future, along with global environmental
problems, have promoted new efforts to find alternative processes to
produce transportation fuels with improved energy and environmental
efficiencies. This way, we have proposed a new process of Fischer-
Tropsch (FT) fuels production from the syngas obtained by supercritical
water reforming (SCWR) of the bio-oil aqueous phase. In the previous
paper [1], Fischer-Tropsch synthesis was designed and analyzed, which
provided a novel and efficient valorization for the waste-aqueous phase
of bio-oil. This previous study has been completed by carrying out a
techno-economic assessment of the overall process, once designed and
revised some parts of the original process.

FT synthesis is a technology to produce a variety of liquid trans-
portation fuels, such as diesel, gasoline and jet fuel from syngas, ob-
tained by other technologies, such as gasification. FT-biofuels exhibit
attractive advantages: they are well-suited to the existing market re-
garding technical specifications (for example, a high cetane number for

* Corresponding author.
E-mail address: frajagutor@us.es (F.J. Gutiérrez Ortiz).
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FT-diesel and the absence of sulfur or nitrogen) and compatible with
available vehicle engine designs [2].

The interest in FT-liquids from gas-to-liquids (GTL), coal-to-liquids
(CTL) and biomass-to-liquids (BTL) process has been increasing.
Currently, there are several commercial plants around the world that
produce FT-liquids from GTL [3] and CTL [4] process. However, FT-
liquids production from biomass is still under development due to the
great investment costs required, the high feedstocks prices and the low
energy density of biomass, among other reasons. As an alternative, solid
biomass might be converted into liquids bio-oils by a fast pyrolysis
process, with a higher energy density as compared with solid biomass.
However, this process generates a waste-aqueous stream (20-30 wt%
organic compounds), named bio-oil aqueous phase, which may be va-
lorized through supercritical water (SCW) reforming that is an emer-
ging technology investigated by many authors and ourselves in the last
years [5-7]). Supercritical water has properties very different from
those of liquid water, which give advantages regarding other reforming
technologies. Thus, the dielectric constant of SCW is much lower, the
number of hydrogen bonds is much lower and their strength is much
weaker. As a result, SCW behaves like many organic solvents, so organic
compounds have a complete miscibility in SCW.

The aim of the paper is to estimate the total investment and

Received 10 September 2017; Received in revised form 29 October 2017; Accepted 30 October 2017

0196-8904/ © 2017 Elsevier Ltd. All rights reserved.
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