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PCI Poder Calorifico Inferior

GEl Gas de Efecto Invernadero
h Entalpia especifica
m Caudal masico

Caudal volumétrico
nd No determinado
DTML Diferencia de temperatura media logaritmica (Logarithmic mean temperature difference)
COV Compuestos organicos volatiles

RSU Residuos Sélidos Urbanos

T Temperatura
t Tonelada
U Coeficiente total de transferencia de calor por unidad de superficie

UA Coeficiente total de transferencia de calor
WTT del Pozo al Deposito (Well to Tank)

DME Dimetil éter

Ud. Unidades

Qty. Cantidad

BAI Balance antes de impuestos

BDI  Balance después de impuestos
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A principios del siglo XX los productos derivados del petroleo suplian menos del 4 % de la demanda
mundial de energia; hoy esta cifra se sitia en torno al 40 %, siendo el carbén y el gas natural buena
parte del 60 % restante (Hu et al,, 2019), por tanto, es imperativo encontrar nuevas formas de
abastecer de energia al mundo de forma sostenible. La biomasa forestal y los residuos agricolas
constituyen un recurso renovable que han provisto a la humanidad de energia desde el
descubrimiento del fuego. Actualmente, en su forma primaria, la biomasa no constituye un sustituto
adecuado a los combustibles fosiles previamente mencionados, sino que se debe transformar y
procesar para un uso eficiente en calderas, motores de combustién interna o como materia prima
en la industria quimica. Este Trabajo de Fin de Grado tiene como objetivo disenar y simular la
operacion de una planta de produccion de gas de sintesis a partir de biomasa forestal, consiguiendo
una corriente de salida con una composicion y caracteristicas necesarias para ser empleada como

materia prima en procesos Fischer-Tropsch.

Utilizando el programa de simulacion de procesos industriales Aspen Plus vI2.1, se ha planteado la
posibilidad de utilizar restos de pino como materia prima en un proceso de pirdlisis y transformarlos
mediante el uso de un doble lecho fluidizado en una corriente gaseosa de alto poder calorifico, que
podria ser utilizada tanto como combustible directamente o, idealmente, en procesos de sintesis

de combustibles liquidos.

Se ha encontrado que una corriente de entrada de 2,5 t/h de biomasa forestal es capaz de ser
transformada en |,3 t/h de gas de sintesis. Esta corriente de gas de sintesis posee una relacién
H2:CO de en torno a 2, posibilitando su uso en la industria quimica para sintetizar metanol u otros
hidrocarburos liquidos. Algunas de las magnitudes con las que se puede caracterizar al proceso que

se ha estudiado son las siguientes:

- Un requerimiento energético externo de aproximadamente |, MW para operar
compresores, bombas, trituradoras o cintas transportadoras.

- Unas emisiones de COseq de 11,55 kt/afo-operativo o 1.317,2 kg/h. De estas emisiones, la
mayor parte de ellas proviene de los gases de combustion, producidos al quemar el biochar
generado en la pirdlisis junto con otros hidrocarburos. Aparte de estas emisiones, existe
una corriente de gases de bajo valor anadido que, si bien podria aprovecharse como
combustible, no se ha considerado en el andlisis econémico o energético de la planta.

- La planta podria llegar a ser capaz de ceder aproximadamente | MW de calor a través de
una red de district heating.

- Las condiciones de operacion planteadas sugieren que se trataria de un proyecto con una

rentabilidad del 75% a 20 afos vista, periodo que corresponde a la vida util del proyecto.



La economia circular es un nuevo modelo de produccién y consumo que garantiza un crecimiento
sostenible en el tiempo. Con la economia circular se promueve la optimizacion de recursos, la
reduccion en el consumo de materias primas y el aprovechamiento de los residuos, reciclandolos o

dandoles una nueva vida para convertirlos en nuevos productos (Repsol, 2023).

Actualmente, la dependencia a los combustibles fosiles y en especial al petréleo, han llevado a la
humanidad a una situacion limite, ya que al tratarse de recursos no renovables la necesidad de
reemplazarlos en nuestros procesos productivos se vuelve cada dia mas importante. Este hecho,
combinado con la liberacion a la atmosfera de cantidades ingentes de CO; y otros GEl's han
provocado que los gobiernos y sectores industriales de todo el mundo hayan ido favoreciendo la

sustitucion de este tipo de materias primas por otras de origen renovable.

Un tipo de recurso que ha acompanado a la humanidad desde sus inicios es la biomasa, la cual
actualmente constituye un 6,91% del total de la energia primaria consumida en el mundo. Esta
dinamica no fue siempre asi: a comienzos del siglo XIX la biomasa representaba un 98,2% de la
energia primaria consumida en el mundo, un siglo mas tarde seria sustituida por el carbon como la
principal fuente de energia en el mundo y este a su vez por el petroleo a principios de los anos 60.
La biomasa fue sustituida por el carbon y este a su vez por el petroleo por las ventajas que ofrecian
sobre sus predecesores: la antracita, un tipo de carbén con bajo contenido de oxigeno, posee un
PCI de 32,6 MJ/kg mientras que este valor se reduce a 16,2 para la madera. Por su parte, el carbon
fue sustituido a medida que los motores de combustién interna y los derivados del petroleo fueron
adquiriendo mayor popularidad, debido a su versatilidad y por poseer un PCl superior al carbon.

(Telmo et al, 201 | y Davis et al., 2022)

Sin embargo, pese a que la biomasa fue la primera fuente de energia que la humanidad ha llegado a
controlar, no se ha llegado a eliminar por completo, debido a su facil obtencion y distribucién a lo

largo del planeta.

La forma en la que aprovechamos la biomasa ha ido cambiando a lo largo de la historia. El ejemplo
mas claro es la aparicién de las carboneras en la antigliedad. Estas solian ser pilas de madera
cubiertas por arcilla o tierra a las que se prendia fuego con la intencion de provocar una combustion
incompleta. De esta forma, se conseguia eliminar gran parte de la humedad contenida en la biomasa,
incrementando su poder calorifico hasta los casi 30 MJ/kg. Este notable incremento en poder
calorifico y contenido en carbono, permitié la aparicion de la metalurgia, la pélvora, etc. e incluso

llegd a usarse como adsorbente y dentifrico en la Antigua Grecia o Egipto (N. Sanchez et al., 2019).



Fig. {. — Meule a charbon de bois.

llustracién |: Esquema de una carbonera tradicional

Actualmente, la biomasa en forma de carbon vegetal, de pellets o especialmente en su forma
primaria sigue siendo una fuente vital de energia en zonas subdesarrolladas o en economias
emergentes. Sin embargo, existen numerosos argumentos para defender el uso de este recurso en
zonas desarrolladas como una alternativa viable a los combustibles fosiles debido a su tasa de
reemplazo (comparativamente alta frente a recursos finitos como el carbon o el petroéleo), su
capacidad para reducir emisiones de GEl's, ya que la produccién de biomasa requiere
necesariamente la absorcion de CO,, o la distribucion mas o menos uniforme a lo largo del planeta.
De esta forma, al enfrentar las limitaciones que presenta la biomasa a la hora de cubrir nuestras
necesidades, con la importancia de sustituir al petroleo o al gas natural como fuentes de energia o
materias primas, surgen diferentes tecnologias para un mejor aprovechamiento de este recurso,

entre las que podemos destacar la pirdlisis y la gasificacién.

Tecnologias de pirdlisis y gasificacion

Como se ha mencionado previamente, la carbonizacién es un proceso termoquimico que se ha
empleado durante miles de anos, donde la biomasa es sometida a altas temperaturas en ausencia
parcial de oxigeno para retirar la humedad y ciertas sustancias volatiles de ésta. Sin embargo, desde
la Antigliedad, se conocen otros procesos termoquimicos donde el producto deseado no es el
biochar o carbon vegetal sino otras sustancias como alquitranes, metanol o acetona. De acuerdo
con Teofrasto, los macedonios hace ya mas de 2000 anos aplicaban alquitran de madera a sus barcos
tras introducir biomasa en fosos y prenderles fuego (J. A. Garcia-Nunez et al,, 2017), pero no es
hasta el siglo XIX, durante la aparicion de la quimica tal y como la conocemos actualmente, donde
empiezan a aparecer industrias dedicadas a la extraccion de acetona, metanol, aguarras, acido
acético (los principales componentes del acido pirolenoso) a partir de resina de pino u otras
sustancias vegetales. Es aqui donde las tecnologias de gasificacion y pirdlisis comienzan a cobrar

importancia.



Ambos procesos emplean biomasa o ciertas fracciones de los RSU como materia prima y las
someten a altas temperaturas en ausencia parcial o total de oxigeno. La gasificacién es un proceso
de oxidacion parcial de la materia, en presencia de cantidades de oxigeno inferiores a las requeridas
estequiométricamente. De acuerdo con el MITECO, las caracteristicas para el proceso de
gasificacion de una corriente de residuos son las siguientes: “se usa aire, oxigeno o vapor de agua,
la temperatura de proceso es superior a los 760 °C y se obtiene gas de sintesis por una parte y un
residuo solido formado por cenizas y carbono sin reaccionar”, mientras que la pirdlisis “es una
degradacion térmica de una sustancia en ausencia de oxigeno, por lo que dichas sustancias se
descomponen mediante calor, sin que se produzcan las reacciones de combustion; entre sus
principales caracteristicas estan: la ausencia de oxigeno en el proceso (a excepcion del que contenga
la materia prima), una temperatura de proceso moderadamente inferior a la gasificacion (entre 300
y 800 °C) y la generacion de tres tipos de sustancias, una corriente gaseosa compuesta por metano,
dioxido y monodxido de carbono, hidrégeno y vapor de agua; otra liquida compuesta por alquitranes,
hidrocarburos de cadena larga, ceras, etc. y finalmente de una fracciéon sélida compuesta
principalmente por carbono, cenizas, metales pesados u otro tipo de inertes”. De acuerdo con Al-
Rumaihi et al. 2022, podemos distinguir varios tipos de pirdlisis dependiendo de sus condiciones de

operacion y productos generados, entre las que podemos destacar:

Pirdlisis lenta

La pirdlisis lenta se remonta a finales del S.XIX, donde la biomasa, predominantemente madera, se
calentaba durante largos periodos de tiempo para producir bioaceites o acido pirolenoso. Los
tiempos de residencia de la madera podian oscilar entre los 5 minutos hasta varios dias con un
ritmo de calentamiento generalmente comprendido entre los 5 y 7 °C/min. Las temperaturas de
operacién eran también considerablemente bajas y no llegaban a superar los 650 °C. Durante este
proceso los COV’s sufren reacciones de craqueo produciendo otros compuestos condensables y
no condensables. La pirdlisis lenta, con sus bajas temperaturas y tiempos de residencia altos

favorece una mayor produccion de productos sélidos.

llustracion 2: Recoleccion de resina para la produccién de aguarrds en Carolina del Norte, finales del S XIX.



Pirdlisis rapida

Como su nombre indica, la pirdlisis rapida utiliza unos periodos de residencia mas cortos que el
anterior tipo de pirdlisis (entre los 0,5 y 10 s, aunque suele ser inferior a los 2 segundos) y una
velocidad de calentamiento de la biomasa mucho mayor, lo que suele requerir un tamano de grano
pequeno. El objetivo principal de este tipo de procesos es la obtencion de bioaceites y “gas pobre”
por lo que la pirolisis va necesariamente acompanada de un proceso de quenching (temple o
enfriamiento) donde se condensa una serie de sustancias como el benceno y otros aromaticos, agua,
acidos organicos, etc. Para fomentar la produccién de bio-oil y otras sustancias liquidas se requieren
unos tiempos de residencia cortos debido a que gran parte de estas comenzarian a descomponerse

a altas temperaturas dando lugar a sustancias gaseosas o coque.

Pirdlisis flash

La pirolisis flash o pirolisis ultrarrapida es un paso adelante respecto a la anterior dado que se trata
de una tecnologia mas nueva, que minimiza la aparicion de biochar, en favor de la fraccion de
bioaceites y gaseosa. Pese a que no se alcanzan temperaturas tan altas como ocurre en un proceso
de gasificacion, los tiempos de residencia son inferiores a los 0,5 segundos, alcanzandose ritmos de
calentamiento de casi 1000 °C/s. La preparacion y adecuada trituracién de la biomasa previa a su
introduccion en un reactor de pirolisis flash es muy importante, esto es debido a la pobre
conductividad térmica que presenta la biomasa, siendo esta de aproximadamente 0,13 W/m - K en
el caso de la madera de pino. Ademas de los anteriores tipos de pirdlisis, en la actualidad se emplean
y estudian otros métodos para la descomposicion termoquimica de la biomasa en ausencia de
oxigeno. Podemos destacar la pirélisis asistida por ondas microondas o por plasma, la pirdlisis solar,

la co-pirolisis de biomasa y residuos plasticos, entre otras (Fahmy et al. 2018).

Otras formas de pirdlisis

El uso de microondas (radiacion electromagnética con una frecuencia comprendida entre los 0,3
y 300 GHz) en procesos de pirdlisis rapida es posible gracias a que la biomasa es capaz de absorber
este tipo de radiacion. Este tipo de calentamiento, conocido como calentamiento dieléctrico, sucede
cuando moléculas con cierta polaridad (principalmente agua, aunque también en menor medida
glicidos o grasas) tratan de alinearse con un campo electromagnético oscilante. Esta tecnologia da
como resultado mas productos gaseosos y pese a que numerosos procesos piroliticos se llevan a
cabo tratando de maximizar el output de productos liquidos, la pirdlisis con uso de microondas se
ve como una via atractiva para la conversion de biomasa en sustancias de alto valor ahadido debido
a su rapidez de calentamiento de la biomasa y de la puesta en marcha de los reactores, la capacidad
de calentar por radiaciéon, no por conduccién o conveccién, asi como un mayor nivel de seguridad

y posible automatizacion.



El plasma también esta siendo planteado como un promotor de la pirdlisis. En este caso, se
emplean electrodos que generan un arco voltaico, calentando el gas que pueda existir entre éstos
hasta temperaturas cercanas a los 10.000 °C. De esta forma se puede conseguir crear zonas dentro
del reactor donde se rompen los enlaces covalentes de las moléculas organicas, consiguiendo
principalmente una corriente gaseosa de H; y CO y una cierta cantidad de residuo en forma de
escoria vitrificada. Esta tecnologia empezo a desarrollarse a principios de los afios 90 (Nema et al.,
2016) y se ve como una solucion atractiva frente a los problemas derivados del tratamiento de
residuos peligrosos, ya que a temperaturas tan elevadas se impide la formacion de sustancias
peligrosas como dioxinas o furanos. Ademas, la escoria que aparece como subproducto también

esta cobrando interés como posible material inerte de relleno en la construccién.

Por otra parte, tanto la gasificacion como la pirolisis requieren un aporte calorifico importante, ya
que se requiere como minimo calentar la biomasa, desde una temperatura ambiente hasta los 300
°C en el caso de la pirdlisis lenta. Es por ello que generalmente se destina parte de la propia energia
contenida en la biomasa para calentarla, de esta forma, si se analiza este tipo de procesos desde un
punto de vista exclusivamente energético, se trata de procesos donde “se pierde energia para de
conseguir energia”’. Mientras que esto es cierto y ocurre de forma similar con el petroleo - donde
dependiendo de la eficiencia de la refineria o la calidad del crudo se calcula que, para | L de gasolina,
se ha requerido el equivalente de unos 0, litros de ésta en forma de energia (M. Wang, 2008) - la
energia necesaria para calentar la biomasa o el crudo puede provenir de fuentes renovables, y es
aqui donde entra en juego la pirélisis solar. Actualmente existen diferentes tipos de reactores que
incorporan la energia solar durante la pirolisis de la biomasa, estos pueden ser continuos o

discontinuos con concentradores parabdlicos, cilindro-parabolicos o con heliostatos, etc.

Finalmente, el bajo contenido de H y el alto contenido de O en la biomasa, conlleva que su pirdlisis
no sea la mas eficiente para la produccion de hidrocarburos aromaticos. Esto puede solucionarse
mediante la co-piroélisis de biomasa con compuestos organicos con alto contenido de hidrégeno,
por ejemplo, alcoholes o plasticos, que si poseen altas proporciones H/C. Por ejemplo, la pirdlisis
conjunta de restos de fruta o frutos secos con poliestireno, ha demostrado favorecer la formacion

de compuestos aromaticos.

Por supuesto, todas estas formas de pirdlisis requieren diferentes tipos de equipos, los cuales
presentan ventajas y desventajas que deben ser sopesadas para una aplicacion u otra. A

continuacion, se enumeran los tipos de reactores de pirdlisis mas populares en la industria.



Tipos de reactores de pirdlisis

Reactor de lecho fijo

Tradicionalmente utilizados en la produccién de carbon vegetal, este tipo de reactor es el mas
sencillo de los que se mostraran a continuacién. Los reactores de lecho fijo requieren un
mantenimiento bastante escaso, aunque son propensos a acumular alquitranes. Pueden ser
continuos o discontinuos, pero actualmente los reactores continuos de lecho fijo modernos se
suelen utilizar para la gasificacion de biomasa. La biomasa casi siempre se suele introducir desde la
parte superior, mientras que el aire sub-estequiométrico o el vapor de agua, por la parte inferior,
creando una corriente de gases ascendente, mientras que las cenizas o el biochar generado pueden

caer a través de una serie de rejillas.

Reactor de lecho fluidizado

Los reactores de lecho fluidizado son equipos de tecnologia madura y con una larga trayectoria en
el sector industrial. Contienen una mezcla fluido-sélido que exhibe comportamientos similares a los
de un fluido. Son muy populares debido a las rapidas cinéticas de reaccion que facilitan y por
favorecer altos ritmos de transferencia de calor. Los reactores de lecho fluidizado se pueden dividir
en dos subcategorias: los de lecho fluidizado burbujeante (BFBR) y los circulantes (CFB). Los BFBR
promueven altas velocidades de reaccion, poseen una tecnologia madura, una construccién y
operacion simple, una transferencia de calor y materia eficiente entre las particulas solidas y
gaseosas Y tiene una tolerancia razonable al rango de tamano de los sélidos; sin embargo, un tamano
menor de particula favorece un calentamiento mas uniforme y rapido de la biomasa. Los CFB se
caracterizan por formar un ciclo donde un agente caloportador pasa por varios reactores. Como
se vera mas adelante, el reactor elegido para este trabajo es de este tipo, concretamente se propone

el uso de un reactor de doble lecho fluidizado como se muestra en la llustracion 3.
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llustracion 3: Esquema de reactor de pirdlisis de Doble Lecho Fluidizado y de equipos de limpieza y condensado de gases



Pese a que normalmente la caracteristica principal de estos reactores, es el paso de un agente
caloportador tanto por la zona de pirdlisis como por una camara de combustion para calentarse,
existen otras aplicaciones fuera de la pirélisis de biomasa o los RSU. Una aplicacion muy interesante
de estos reactores es la combustion quimica en bucle o CLC (Chemical Looping Combustion) por sus
siglas en inglés. En este tipo de tecnologia se emplea un oxido metédlico como material de lecho que
proporciona oxigeno para la reaccion de combustion de la biomasa o algin otro combustible. La
ventaja principal es que, al no introducir aire directamente, se simplifica el nUmero de reacciones
posibles en la combustién, no se forman 6xidos de nitrégeno y el gas de escape (flue gas) contiene
casi en su totalidad CO, y H,O, por lo que la captura de la primera sustancia requiere menos

esfuerzo, como puede verse en la llustracién 4.

CO, +H,0 Depleted Air/H,

t 1

MeO,

Reducer MeO, Oxidizer

-

t )

Coal/Biomass/NG Air/Steam

Wherex >y

llustracién 4: Esquema de funcionamiento de CLC

Por ejemplo, en el caso de utilizar carbon como combustible y un éxido de cobre como agente

portador de oxigeno en un ciclo de este tipo, las reacciones parciales serian las siguientes:
C+4Cu0 - 2Cuy,0+CO,

2 Cuy0 + 0, — 4 Cu0

En resumen, la gasificacion y la pirdlisis de la biomasa o los RSU son dos alternativas que empiezan
a cobrar cada vez mas fuerza como una solucion al problema de la economia circular (Kamaruzaman
et al. 2023), mas particularmente la pirolisis de biomasa, la cual ha ido adquiriendo cada vez una
mayor atencién como proceso termoquimico para obtener nuevos productos Yy sustancias de valor

anadido.



El objetivo de este TFG sera la conceptualizacion, desarrollo tedrico, diseno y estudio de viabilidad
de una planta de produccion de gas de sintesis a partir de biomasa residual proveniente de
actividades de clareo de bosques y parques. Este gas de sintesis, pese a poder ser utilizado como
combustible directamente, idealmente se destinara para abastecer a la industria quimica. Mas
concretamente, la corriente de salida debera tener las caracteristicas adecuadas para su uso como

materia prima en un proceso Fischer-Tropsch.
Los puntos clave que se tendran en cuenta para el andlisis del sistema son los siguientes:

- Costes fijos: Costes de construccion, terreno, coste de equipos principales
(impulsores, reactores, etc.)

- Costes variables: Costes de servicios auxiliares, costes energéticos, precio del
hidrogeno, etc.

- La cantidad y composicion de las corrientes de salida.

- La cantidad de GEI's emitidos como resultado de la actividad de la planta.

- Un horizonte temporal de 20 anos.

- ldoneidad de la ubicacién seleccionada.

Para ello se utilizara la herramienta Aspen Plus v12.I1® (Aspen Technology Inc., EEUU).



Desarrollo y Resultados

Estructura y equipos de la planta

El objetivo de este TFG es el diseno de una instalacion que sea capaz de transformar biomasa
residual en una corriente de gas de sintesis. La estructura de la planta, el tipo de equipos y procesos
que se han modelado en Aspen Plus vI2.] han tomado inspiracion de varias fuentes en las que se
simula el proceso de pirdlisis de biomasa con este mismo programa entre las que destacan M. Puig-
Gamero et al, 2021 y L. Abdeluahed et al., 2012. De esta forma, se cuenta con los siguientes tipos

de equipos:

e Moledora/Trituradora (Crusher)

e Mezclador (Mixer) y Separador (Splitter)

e Tamiz (Screen)

e Secador (Dryer)

e Reactor por estequiometria (RStoic), por rendimientos (RYield), tubular (RPlug) y de
equilibrio con minimizacion de energia de GIBBS (RGibbs)

e Separador ciclonico (Cyclone) y Filtro de bolsa (FabFl)

e Cambiador de calor (HeatX) y calentador/enfriador (Heater)

e Compresor (Compressor)

e Separador Flash (Flash2)

e Columna de lavado o scrubber y columna de desorcién o stripping (Rad-Frac)

La planta transformara la biomasa por medio de diferentes procesos que podemos agrupar en la

llustracion 5.
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llustracion 5: Esquema de los bloques de proceso de la planta




Paquetes Termodinamicos

En Aspen Plus -un software de simulacion de procesos comunmente utilizado en la industria de la
ingenieria quimica para disehar y optimizar procesos industriales- un paquete de propiedades se
refiere al conjunto de modelos y parametros termodinamicos utilizados para calcular las
propiedades fisicas y termodinamicas de los componentes dentro de una simulacion de proceso.
Un paquete de propiedades o paquete termodinamico incluye métodos y correlaciones para estimar
propiedades de entalpia, entropia, densidad, viscosidad, etc. de los componentes en diferentes
condiciones de temperatura y presion. La correcta eleccion de un paquete termodinamico es crucial
para representar con precision el comportamiento de los componentes en un proceso

determinado. En este caso, se ha elegido utilizar dos tipos de paquetes termodinamicos:

- Non-Random Two-Liquid (NRTL) para los bloques Rad-Frac

- Peng-Robinson (PR) para el resto de bloques

Ver Apéndice |. Paquete Termodinamico Peng-Robinson para mas detalle.

Localizacion de la planta

Se pretende edificar la planta en el término municipal de Colmenar Viejo. Las obras se van a
desarrollar cerca del poligono industrial “La Mina”, en la provincia de Madrid. En concreto, el
proyecto se va a construir en la parcela con referencia catastral 6414707VL3061S, con una
extension de 26.064 m2. Las coordenadas centrales UTM-ETRS89-30N de la parcela son X: 436556
m, Y: 4501129 m. Se ha elegido esta localizacién debido, entre otros motivos, a la cercania de
recursos silvicolas colindantes, un nucleo urbano y vias de circulacion, asi como la extension de la
finca, que posibilita alojar el equipo de la planta y destinar parte del terreno para el almacenaje y

recepcion de la biomasa. Ver Apéndice 10. Localizacion de la Planta para mas detalle.

Suposiciones de partida

- El ambiente se encuentraa 25 °Cy | atm.

- Los equipos no intercambian calor con el ambiente.

- Todo el nitrogeno contenido en la biomasa pasa a ser NH3;, NO, HCN, acaba
formando parte del biochar o se libera en forma de Na.

- El aire tiene una composicion molar de 79% de N2y 21% de O,.

- Las operaciones se realizan en estado estacionario.

- A excepcion del reactor tubular REACSEC, los reactores son isotermos.

- El nitrogeno del aire es inerte, salvo en los reactores RGibbs donde si podria
transformarse en pequenas cantidades de NH3;, NO o HCN.

- Las bombas y compresores tienen una eficiencia mecanica n=|I

- Un afo equivale a 8000 h de operacion.



Simulacion del proceso

Caracteristicas de la corriente de entrada

Pese a que en las fases iniciales del TFG, se planteo la posibilidad de incluir otros tipos de sustancias
a la simulacion como los residuos procedentes de explotaciones agricolas, estos son muy
heterogéneos en cuanto a propiedades fisicas y composicion quimica: se producen deyecciones
animales con un mayor o menor contenido de liquidos y varian muy significativamente de un tipo
de explotacion (avicola, porcina, bovina...) a otra. Por este motivo, y debido a que los restos de
actividades ganaderas presentan andlisis elementales con mayor peso en N y S, se opt6 por realizar
este estudio con restos exclusivamente de origen forestal. Como base de calculo para el caso de
estudio, se partira de 2.500 kg/h de biomasa hiumeda procedente de operaciones de clareo en

bosques o parques.

Para simplificar este caso de estudio, las caracteristicas de la corriente de entrada se han
aproximado a las del pino por su abundancia en la Peninsula Ibérica, su rapida tasa de crecimiento
y su disponibilidad en forma de residuo forestal en Espana. Los datos que disponemos sobre los
analisis proximal y elemental del pino han sido extraidos de M. Puig-Gamero et al., 2021 y han

quedado reflejados en la Tabla I:

Tabla I: Datos sobre Andlisis Proximal y Elemental del Pino

Analisis de Pellets de Pino (porcentaje en peso)
Analisis Proximal, en base humeda Analisis Elemental, en base seca
Humedad 4,6 C 47,5
Volatiles 78,5 H 6,2
Carbono Fijo (por diferencia) 16,6 N 0,09
Cenizas 0,3 S nd
O (por diferencia) 46,21

Con el fin de introducir estos datos en Aspen Plus y que el programa calcule a partir de estos los
poderes calorificos, la densidad y otros atributos, se realizaron cambios en las bases de calculo. El
programa requiere que los valores de volatiles, carbono fijo y cenizas en el andlisis proximal sumen
un 100%, mientras que el valor de la humedad se mantiene en base himeda, un 4,6 %, por lo que la

suma de humedad, carbono fijo, volatiles y cenizas sumaria 104,6 %

De forma similar, el andlisis elemental debe incluir a las cenizas y todos sus valores deben sumar
100%. Asi el analisis proximal, elemental y del azufre (que tendra valores nulos debido a que se

considero al azufre no detectable), quedan reflejados en la Tabla 2.



Tabla 2: Atributos de la Biomasa en Andlisis Proximal, Elemental y del Azufre de la biomasa introducidos en el programa

Analisis Proximo Analisis Elemental Analisis del Azufre
(PROXANAL) [%] (ULTANAL) [%] (SULFANAL) [%]
Humedad 4,6 Cenizas 0,3145
Piritico 0

Carbono 47,3506

Volatiles 82,2851
Hidrégeno 6,1805

O 26.0647 Sulfato 0
Xxigeno ,
Carbono | 7 4004 g
Fijo Nitrégeno | 0,0897
Organico 0
Cenizas 0,3145 Azufre 0
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llustracion 6: Esquema de planta (Acondicionamiento de biomasa)

Trituradora (CRUSHER1)

La biomasa requiere un proceso de acondicionamiento que reduzca el tamano de sus particulas
permitiendo su transporte a través de cintas o cubetas, su correcta fluidizacion en el reactor de
pirdlisis o el cribado de residuos no deseados: en este apartado se describen los equipos modelados
para llevar a cabo este pretratamiento. Esta biomasa tiene una composicion y tamanos de particula
muy heterogéneos, ademas como se vera mas adelante en el caso de una especie arborea como el
pino y no una herbacea, este puede variar desde troncos de arbol hasta astillas; por otra parte, el
tipo de reactor escogido para llevar a cabo la pirdlisis de la biomasa y conseguir productos de mayor
valor anadido, requiere que la biomasa cuente con un tamaino de particula de 2 mm o menos para
su correcto procesado. De esta forma, la decision de utilizar un reactor de lecho fluidizado para la
pirolisis de la biomasa, requiere el uso en la simulacién del atributo PSD (Particle Size Distribution)

o Distribucion de Tamano de Particula.

20



La corriente de entrada a la trituradora se ha modelado en el programa como un NCPSD (Non-
Conventional solid with PSD) o Sélido No Convencional con PSD, y se ha supuesto una distribucion
normal del tamafno de la biomasa. La malla PSD (un conjunto de intervalos de tamafno) que se ha
utilizado para esta corriente, surge a partir de una distribucion de rangos de tamano geométrica.
Los limites inferior y superior se fijaron en 0,9 y 250 mm respectivamente. Por otra parte, se ha
tomado 10 cm como Dso (el diametro inicial promedio de las particulas) y una desviacion estandar
de 5 mm. La trituradora se ha modelado como una de multiples rodillos, con las funciones de
seleccion y triturado de acuerdo con los valores que aporta la US Bureau of Mines. El diametro de

particula maximo se establecié en | mm.

De acuerdo con O. Williams et al. 2015, los pellets de maderas mezcladas tienen un HGI o indice
de Triturabilidad de Hardgrove de |8. Esta informacion es importante ya que este indice es utilizado
por el programa para calcular entre otras cosas la eficiencia del triturado o la potencia requerida,
por lo que se ha seleccionado dicho valor para la simulacion en la pestana Triturabilidad. El HGI se
utiliza como medida para entender la triturabilidad de un material, donde un valor mas bajo indica

una mayor dificultad para su triturado. Por ejemplo, el HGI de referencia para el carbon es 100.

Se ha seleccionado la Ley de Bond y un valor de | para el pardmetro de eficiencia mecanica,
necesarios para estimar la energia necesaria para reducir una tonelada de material a un tamano
determinado y estimar la probabilidad de sufrir atascos en un momento dado. De acuerdo con los

parametros seleccionados, la potencia requerida para operar la trituradora es de 12 kWV.

Tamiz (TAMIZ1)

Pese a haber pasado por la trituradora, no todas las particulas resultantes poseen un diametro
adecuado, y para asegurar un tamano correcto de las particulas, se emplea un tamiz agitado. Al igual
que con las trituradoras, para la funcion de seleccién se escogio la funcion facilitada por la US Bureau
of Mines. El diametro del hueco del tamiz se fij6é en 2,5 mm, se especificaron los valores por defecto
de: nivel de operacién, especificacion de arrastre y fraccion de arrastre (Upper, Coarse-Split y 0,5
respectivamente), los cuales son parametros utilizados para determinar aspectos como: la eficiencia
de separacién o la cantidad de un fluido (liquido o gaseoso) que acabaria en la corriente de los finos

O gruesos, entre otros.

De esta forma se obtienen dos corrientes de biomasa, los finos (BIOMA4) y una corriente de
rechazos (BIOMAS). Esta ultima pasara por una trituradora con las mismas especificaciones que
CRUSHERI, el producto proveniente de este Ultimo equipo se vierte de nuevo en el tamiz, creando
un ciclo cerrado, tal y como se puede apreciar en la llustracién 6, en el que se asegura un tamafo

correcto de la biomasa antes de su secado y pirdlisis posterior.
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La corriente de finos resultante posee granos de entre 0,1 a 2,48 mm, siendo estos en su gran
mayoria particulas de unos 1,2 mm. Se ha considerado que la biomasa en la corriente de finos a la
salida del tamiz cuenta con un diametro de particula adecuado de acuerdo a blsquedas bibliograficas

sobre simulaciones de caracter similar (Huang et al., 2018).

Trituradora (CRUSHER2)

Como se ha mencionado en el anterior apartado, la corriente de rechazos proveniente del tamiz
se recircula hacia una segunda trituradora con las mismas especificaciones que la primera. Pese a
tratar un mayor caudal de biomasa que “CRUSHER 1"’ (4.372 kg/h en lugar 2.500), en su gran mayoria
esta corriente se compone de particulas de menos de | cm de diametro por lo que el trabajo

requerido para reducirlas disminuye hasta los 6 kWV.

Secador (SECADOR)

Ademas de la reduccion del tamano de las particulas de la biomasa, el tratamiento de ésta también
pasa por un proceso de secado y precalentamiento en el que la humedad se extrae mediante el uso
de aire caliente. Tal y como se puede apreciar en la llustracion 6, para llevar a cabo este proceso
se hace uso de una corriente de aire caliente, a 140 °C. El equipo donde se lleva a cabo el proceso
se ha modelado como un secador convectivo, con un flujo de aire paralelo y equicorriente. Se ha
dimensionado el equipo con una longitud de 5 m y un tiempo de residencia de la biomasa de | min.
Para determinar el comportamiento de la biomasa al pasar por este equipo se necesita conocer el
contenido de humedad en equilibrio, este es un parametro que se ha calculado a partir de la
ecuacion Hailwood-Horrobin, la cual puede consultarse en el Apéndice 4. Otros calculos. Se puede

observar el cambio de temperatura y contenido en humedad de los sélidos en la Figura I.
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Figura |: Temperatura y contenido de humedad de los sélidos frente a la longitud del secador
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Se ha elegido esta temperatura de acuerdo al trabajo de Park et al., 2022 y Shen et al., 2020 teniendo
en cuenta que una temperatura superior a la seleccionada conlleva un mayor aporte energético
necesario para calentar el gas, asi como una mayor pérdida de volatiles de la biomasa, que podrian
ser aprovechados mas adelante. Ademas, no se busca secar completamente la biomasa, sino que se
trata de extraer humedad (que no aportara valor al proceso y que requerira energia adicional para

ser calentada) y precalentar la biomasa haciendo uso del calor residual del proceso mas adelante.

Lecho fluidizado (FLZDBED)

El reactor de pirdlisis se ha modelado de acuerdo a L. Abdelouahed et al. 2021, como una serie de
equipos por los que la biomasa va transformandose. Esta formado por un reactor RStoic para
descomponer la biomasa en diferentes compuestos organicos, una serie de separadores y reactores
para simular las zonas de las reacciones secundarias donde se reforman y descomponen los
hidrocarburos dentro del reactor de pirdlisis. Ademas de los equipos mencionados anteriormente,
el disefio propuesto por este TFG también tiene en cuenta la zona de fluidizacion, donde la biomasa
se introduce en un lecho burbujeante donde el agente fluidizador es gas de sintesis recirculado e
introducido en la parte inferior del reactor. El gas que se utiliza para el lecho fluidizado es una
corriente de gases recirculados, la cual se extrae de parte de los gases generados en el reactor de
pirdlisis. Pese a que en trabajos como el de A. Aladin et al. 2021, se utiliza una corriente de Ny, se
tomo a decision de recircular parte de los gases generados y dirigirlos a este equipo, ya que se trata
de una corriente que posee hidrocarburos y vapor de agua sin reaccionar que pueden ser
convertidos en gas de sintesis, la temperatura de esta corriente es lo suficientemente elevada como
para no disminuir la temperatura de la mezcla de arena y biomasa que se introducira en el reactor,
ademas que al tratarse de gas recirculado, evitamos introducir aire, nitrogeno u otros agentes
fluidizadores como el argén (utilizado en aplicaciones experimentales) que deberiamos separar mas

tarde y por los que deberiamos pagar para su adquisicion.

D Temperature (C)
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E Mass Flow Rate (kg/hr)

Q  Duty (kw)
W Power(kW)
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llustracion 7: Esquema de planta (Fluidizador)
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Como se ha mencionado previamente y se observar en la llustracion 7, no se introduce Gnicamente
la biomasa al reactor, sino que ademas cuenta con una corriente de arena de silice (SiO3). La arena
se utiliza como agente caloportador, suministrando calor a la biomasa y que ésta comience a
descomponerse en compuestos mas sencillos. La corriente de silice se introduce en el rector a una
temperatura de 900 °C tras haberse calentado previamente al quemar biochar y otros
hidrocarburos de menor interés en otro reactor de lecho fluidizado. La relacion en peso arena-
biomasa a la entrada del reactor adecuada se ha fijado en torno a 14,9 de acuerdo con L.

Abdelouahed et al., 2012.

Se trata de una corriente de 36.000 kg/h, con un tamano de particula de en torno a 0,9 mm (el
intervalo de tamafios que admite el programa con la malla utilizada es de entre 0,750 y 0,945 mm).
De esta forma, para fluidizar los casi 38.400 kg/h de sélidos que entran al reactor de pirdlisis, se ha
empleado la corriente SYNGREC?2, cuyo caudal es 1.100 kg/h de gas de sintesis generados corriente
abajo, que entra en el reactor con una presion de |,5 atm y sufre en total una caida de presion de

0,175 atm.

Reactor Estequiométrico (REACPIRO)

El proceso de pirolisis de la biomasa se ha modelado en un equipo RStoic, un bloque en la simulacion
donde se conocen los productos de la reaccién. En este caso, los productos del proceso se han
obtenido utilizando una correlacion extraida de L. Abdelouahed et al., 2012 donde la temperatura
de operacion del reactor influye en la fraccion masica de cada uno de los productos resultantes.
Donde Y denota la conversién de cada producto; T, denota la temperatura en Kelvin; y A, By C

son parametros que han quedado plasmados en la Tabla 3.
Ysustancia = A~ T?+B-T+C
Se ha decidido fijar la temperatura de operacion en 760 °C (1033,15 K) teniendo en cuenta:

- El rango de validez de la anterior correlacion. De acuerdo con L. Abdelouahed et
al. esta es valida entre los 700 °Cy 1000 °C.

- La necesidad de aislamiento por perdidas de calor o la resistencia térmica y
mecanica que deberia soportar el reactor, teniendo en cuenta que opera a presion
ligeramente superior a la atmosférica.

- Los productos generados en funcion de la temperatura de operacion.

Por ejemplo, en el caso del CH4:

Yimetano = —0,00004341 - 10332 40,1012 - 1033 — 51,08 = 7,137%
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Tabla 3:

Correlacion Temperatura de pirdlisis - Fraccién mdsica de productos

Producto A (-103) B C % en Peso
CH4 -0,04341 0,1012 -51,08 7,1373
H> 0,01362 -0,02517 12,19 0,7231
Cco -0,03524 0,09770 -24,93 38,3899
CO, 0,03958 -0,09126 64,02 11,9838
CoH4 -0,06873 0,14940 -76,89 4,0992
CoHe 0,008265 -0,02105 13,38 0,4548
CeHe -0,03134 0,07544 -42,72 1,7670
C7Hs -0,00454 0,00687 1,462 3,7152
CeHsO 0,01508 -0,03662 22,19 0,4532
CioHs -0,00855 0,01882 -9,851 0,4686
H.O 0,05157 -0,11860 84,91 17,4260

Para una mejor comprension del comportamiento del reactor y de cémo varian las cantidades de
los productos generados frente a su temperatura, se ha elaborado la siguiente grafica donde se
puede apreciar como, salvo en el caso del CO y en menor medida el Hy, las cantidades generadas
de otras especies mayoritarias no varian muy significativamente respecto a la temperatura del

reactor.
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Figura 2: Productos de pirdlisis frente a Temperatura del reactor

La eleccion de la temperatura del reactor se basé en varios criterios: en primer lugar, un reactor
operando a temperaturas cercanas a los 760 °C sufre menores pérdidas de calor hacia el exterior

y requiere de un menor aporte calorifico que uno operando a mayor temperatura.
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Ademas, se encontré que el modelo utilizado podria llegar a causar errores con temperaturas
superiores si el contenido de oxigeno de la biomasa era inferior al 47 %, donde el contenido de
oxigeno resultante en el biochar, que se obtiene por diferencia entre el contenido inicial de la
biomasa y los productos generados seria negativo. Tras calcular las conversiones fraccionales y

obtener los atributos del biochar generado se puede introducir en el programa dicha informacion.

C) Temperature (C)
D Pressure (atm)
E Mass Flow Rate (ka/hr)
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llustracion 8: Esquema de planta (Reactor de pirdlisis y descomponedor de biochar)

Como se puede apreciar en la llustracion 8, de este proceso se obtiene la corriente PYROUTI, la
cual se encuentra a 760 °C. Esta corriente esta principalmente compuesta de arena de silice y en
menor medida, de los productos de la pirdlisis. En la Tabla 4, se pueden apreciar los caudales
masicos de cada compuesto y las propiedades de la corriente de salida. Por ultimo, el cambio del
tamano de las particulas al sufrir impactos contra la superficie del reactor, entre ellas o con las
particulas de arena de también se ha modelado. Se ha utilizado un modelo de decrecimiento de
acuerdo a la cantidad de solidos que cambian de fase. Esto es, si una particula de biomasa libera
sustancias volatiles, la parte sélida resultante sera menor de forma que cuanta mas cantidad de
materia pasa a la fase gaseosa, menor es el tamano de particula. El diametro de particula medio para
el biochar resultante (Dso) es igual a 10,125 pum, el cual entra dentro del valor esperado (L. Riva et

al,, 2019). Se asume que las particulas de arena no sufren este tipo de transformacion

Tabla 4: Caudales mdsicos y propiedades de la corriente PYROUT |

Caudales masicos de PYROUT (kg/h) Propiedades de PYROUT |
H> 268,68 CeHO 10,83 m [kg/h] 39498
(0} 0,00 CioHs 18,39 Temperatura [°C] 760
N2 0 C 0,00 Presion [atm] 1,2
CO 577,93 | BIOMASA 0,00 Fr. gas [% peso] 0,08
CO, 308,23 BIOCHAR 327,33 Fr. liquido[% peso] 0
H,O 606,12 CENIZA 0,00 Fr. solido[% peso] 0,92
CH4 17,29 SIO; 36000,00 Q (gas) [m3/s] 4,706
CyHq4 148,19 NH3 1,60E-03 PCI (gas) [M)/kg] 20,8
CyHe 16,40 NO - - -
CeHe 67,00 HCN 4,83E-04 - -
CrHs 130,45 - - - -
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Separador y Reactor por rendimientos (B10 y B12)

Los productos generados en el anterior bloque no abandonarian el reactor de pirdlisis en una planta
convencional, sin embargo, se necesita utilizar varios bloques en la simulacion de Aspen Plus con el
fin de modelar las etapas inmediatamente posteriores a la pirdlisis, que se llevan a cabo en un mismo
reactor en condiciones reales. En primer lugar, tras abandonar el reactor REACPIRO, la corriente
PYROUTI se introduce en un separador, un bloque utilizado para unir o separar diferentes tipos
de corrientes, en los casos donde los detalles de la separacion son desconocidos o no tienen
importancia; en el caso de este proyecto resulta necesario separar la arena y los volatiles del biochar
generado. Este paso es necesario para poder descomponer el biochar en sus diferentes elementos
en un reactor de rendimientos ya que, el programa no podria simular la combustion del carbén
vegetal directamente pero si la de una cantidad equivalente de carbono puro. El reactor de
rendimientos (RYield) es un equipo usado donde la estequiometria y la cinética de reaccién son
desconocidas o carecen de importancia, pero una distribucién de los rendimientos es conocida. En
este equipo el biochar pasa a descomponerse en sus diferentes elementos (C, H, O, N y cenizas),
los cuales son conocidos. El modelo estudiado por L. Abdelouahed et al. no utiliza en reactor de
este tipo, sino que emplean una subrutina en Fortran para calcular los valores y caracteristicas de
las corrientes del output, sin embargo, el modelo de M. Puig-Gamero et al. se limita a utilizar un

equipo R-Stoic de forma similar a este trabajo.

Para esta simulacion se decidio asumir la total descomposicion del biochar, lo que dio lugar a una
corriente con cenizas, oxigeno, hidrogeno, nitrogeno gaseoso y de carbono puro, todo ello a la
misma temperatura y presion con la que se introdujo el biochar en el equipo. Finalmente se utiliza
el reactor B28, un bloque RGibbs para simular la aparicién de sustancias contaminantes como NHj,
NO, HCN. El nitrogeno gaseoso que no se ha transformado en alguno de estas sustancias se ha

asumido como constituyente del biochar o que ha sido liberado en forma de N (Li et al., 2020).

Seccion de Reacciones Secundarias

Las zonas donde se producen reacciones de reformado y descomposiciéon de los volatiles
(reacciones secundarias que dan lugar a otros productos solidos y gaseosos) se han simulado de
acuerdo a los modelos de M. Puig-Gamero et al,, 2021 y L. Abdelouahed et al., 2012, quienes
emplean reactores RPlug para las reacciones secundarias. La pestana de catalizadores se ha ignorado
y se ha indicado que no existen catalizadores presentes en el reactor. Esto Ultimo no se ajusta del
todo a la realidad dado que la propia superficie de la arena de silice y los poros del biochar puede
actuar como tal (N. B. Klinghoff et al,, 2012). En caso de utilizar otro método, donde la energia
necesaria para la pirdlisis de la biomasa se obtenga, no de la combustién del biochar sino, por
ejemplo, del sol, el biochar generado podria ofrecer una gran cantidad de beneficios como material

poroso que se podria utilizar en filtros, catalizadores o como agentes de bioremediacién del suelo.
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Las reacciones secundarias se han modelado en reactores de flujo piston (RPlug) con el nombre de

REACSEC (Para consultar las reacciones consideras, sus caracteristicas y como se han simulado, se

puede ver el Apéndice 2. Reacciones). Esta seccién se ha dimensionado como un equipo cilindrico

de 4 m de altura y 2 m de diametro. Se ha supuesto que la transferencia de calor entre el interior

y el exterior es nula y que la temperatura de ambas fases es igual, pero puede variar a lo largo del

reactor. El tiempo de residencia calculado en esta seccion es de 2,56 s. En la Tabla 5, se puede

apreciar el cambio de composicién de las corrientes PYROUT 2y 3, a la entrada y salida del reactor.

Tabla 5: Flujos masicos (kg/h) a la entrada y salida de REACSEC

Com. |PYROUT2 |PYROUT3|Com. |[PYROUT2 |PYROUT3|Com. PYROUT2 | PYROUT3
H, 2,81E+02| 2,91E+02| CoH4 1,48E+02| 1,49E+02|C 3,03E+02| 2,25E+02
O, 0 0] CaHe [,64E+01 | 1,64E+0I | CENIZA | 7,43E+00| 7,43E+00
Na 2,16E+00| 2,16E+00| CsHe 6,70E+01 | 7,35E+01 [SiO, 3,60E+04| 3,60E+04
CcO [,58E+03 | 1,96E+03|CsHs [,L30E+02 | [,24E+02| NH; 4,74E-03| 4,74E-03
CO;, | 3,08E+02| 6,46E+01|CsH«O | 1,08E+0I 0|NO - -
H.O | 6,06E+02| 5,63E+02|CoHs [,84E+01 | 2,I3E+0I |HCN 1,43E-03 1,43E-3
CHq4 [,94E+01 | 2,00E-03]- - -1- - -

Como se puede observar en la llustracion 9, pese a haberse modelado como un reactor adiabatico,

donde no hay perdidas de calor, la temperatura de salida es ligeramente inferior a la de la entrada.

Esto se debe a las reacciones endotérmicas como el reformado del metano y otros hidrocarburos

o la gasificacion del carbén que suceden en este equipo.
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llustracion 9: Esquema de planta (Reactor de reacciones secundarias, ciclon y ACHE)

Al igual que en el equipo REACPIRO, se ha empleado un modelo de crecimiento para las particulas

solidas de acuerdo la distribucion de tamanos de particula iniciales y la cantidad de materia que pasa

de una fase a otra. El diametro medio de particula pasa de los 10,125 um a los 10,01 pm.
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Separador ciclénico para gas de sintesis producido (CICLON1)

Tras haber conseguido pirolizar la biomasa y obtener una corriente de gases a alta temperatura,
rica en Hy, CO y otros gases, se procede a su acondicionamiento. El primer paso es conseguir
separar las particulas en suspension que la corriente haya podido arrastrar consigo. La gran mayoria
(arena, biochar, cenizas y carbonilla que haya podido polimerizarse en el proceso) no abandonan el
reactor de pirdlisis por la parte superior, sino que precipitan por su propio peso y son conducidos
al segundo reactor de lecho fluidizado donde, como se mostrara mas adelante, se quema el biochar
(carbono puro en el caso de esta simulacion) y ciertos hidrocarburos que se separaran mas adelante,
para calentar la arena de nuevo hasta una temperatura superior a los 900 °C. La fraccién restante
de soélidos que si son arrastrados por la corriente de gases producidos debe separarse con un
separador ciclénico. El separador empleado en este trabajo es de tipo Barth-1 y tiene un diametro
de 2 m. A partir del tipo de ciclon y su didmetro se han derivado el resto de medidas, como las
alturas del cilindro y la seccion cénica, el ancho y alto del conducto de entrada, etc. Estas medidas
quedan especificadas en el Apéndice 3. Especificaciones de los Equipos. La eficacia de separador del
ciclon calculada es cercana al 100%. La caida de presidn, la velocidad de entrada de la corriente
gaseosa se encuentra dentro de los limites recomendados por Aspen Plus (menos de 2500 Pa de
caida de presion y una velocidad de entrada de los gases de |5 a 27 m/s). El ciclon modelado provoca

una caida de presion de 686 Pa y una velocidad de entrada de los gases de 24,74 m/s en este caso.

Intercambiador de calor 1 (HEATX1)

Los gases procedentes del ciclon estan a una temperatura muy elevada, y aunque la presion y
temperatura de estos o su contenido de impurezas no permitiria su uso en una turbina de gas para
aprovechar su energia térmica, si puede tratar de aprovecharse el calor residual de esta u otras
corrientes gaseosas para aplicaciones que requieran temperaturas moderadas o bajas. De esta
forma, y como se puede observar en la llustracion 9, el equipo HEATXI se encarga de transferir
energia térmica de los gases producidos en la pirdlisis (la corriente GASCICL) a una corriente de
aire a temperatura ambiente que se empleara en el secado de la biomasa en el equipo SECADOR
(corriente AIREI). La temperatura de salida del aire de secado no debe ser excesivamente alta para
impedir efectos negativos, como la retirada de volatiles de la biomasa o la combustion de ésta. De
esta forma, se ha utilizado una corriente de 20 t/h aire a temperara y presion ambiente, y fijado la
temperatura de salida del aire en 140 °C. Asi se consigue reducir la temperatura del gas de sintesis
hasta poder introducirlo en un filtro que tiene el fin de eliminar el resto de particulas solidas que
pudieran no haberse separado en el ciclon. Tras ceder 649,7 kW de calor, la temperatura de salida
del gas de sintesis se reduce hasta los 480 °C. En condiciones reales, al operar una planta similar a
la modelada, las particulas de ceniza o carbonilla que no consiguieron ser separadas en el ciclén
podrian causar problemas de ensuciamiento y corrosion en el cambiador de calor (Zhang et al.,

2023).
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La operacion de esta planta a lo largo del tiempo requeriria paradas de mantenimiento de forma
similar a como puede suceder en una refineria convencional. A continuacion, en la Tabla 6 se

muestran las caracteristicas calculadas para este cambiador de calor.

Tabla 6: Propiedades HEATX y valores de temperatura y presion de corrientes

GAS-CICL GASESI| Propiedades fisicas
Temperatura (°C) | 740,4 | Temperatura (°C) | 480,6 | Calor intercambiado (kW) | 649,67
Presion (atm) [,19 | Presion (atm) 1,19 | Area efectiva (m?) 1,456
AIREI AIRE2 U media (kW/m2 K) 0,85
Temperatura (°C) | 25 Temperatura (°C) | 140 | UA (kW/K) 1,238
Presion (atm) I Presion (atm) I DTML (°C) 524,7

A continuacion, se muestra la evolucion de la temperatura de los gases lo largo del cambiador a
través de las 5 filas de tubos por los que transcurren. Consultar Apéndice 10. Planos y Esquemas

de Planta y Equipos para mayor detalle.
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Figura 3: Evolucién de la temperatura de los gas de la pirdlisis a través de HEATX

Filtro de bolsa (BAGFILTR)

La corriente de gas proveniente del reactor de pirdlisis, tras haber sido enfriada hasta una
temperatura inferior puede ser tratada por un filtro de bolsa con el fin de retener las particulas
solidas de ceniza u hollin que pudieran no haber sido separadas en el ciclon. Este paso es critico
debido a los posibles danos que sostendrian los compresores que se utilizaran en el proceso, si se
llegaran a introducir particulas solidas en su interior. Se ha utilizado un bloque FabFl, para simular
un filtro capaz de retener los I,17 :10-5 kg/h de sélidos en suspension que contiene la corriente de

gas GASESI. Los parametros que se han fijado para su operacion son los siguientes:
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- Tiempo de filtrado: | min.

- Caida de presion a través del filtro: 500 Pa

- Coeficiente de resistencia: 60.000 Pa (m/s)/(kg/m2)
- Area total de filtrado: 200 m2

- Eficiencia de separacion: 95% a 500nm

El programa deja de detectar particulas solidas en la corriente gaseosa y los compresores aguas
abajo pueden operar de forma segura. El programa en ninglin momento genera un mensaje de error
o aviso, pero la temperatura para un filtro de bolsa convencional seria excesivamente alta. Esto no
deberia suponer un problema para filtros de fibras ceramicas, algo mas caros que los de fibras

sintéticas, pero esto no llegaria a comprometer la rentabilidad de la planta.

@

1,1
25267
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llustracion 10: Esquema de planta (Filtro de bolsa, compresores cambiador de calor, scrubber y salida de syngas)

Compresor 1 (COMPR1)

Como se puede apreciar en la llustracion 10, al abandonar el filtro BAGFLITR, se destinan los 1.100
kg/h de gas de la corriente SYNGRECI al compresor COMPRI para elevar su presion hasta |,5
atm. Este bloque se ha modelado como un compresor no isoentrépico. Por defecto, el programa
trabaja con una eficiencia isoentrépica de 0,72 y una eficiencia mecanica de |. Tras aportar 49,4 kW

de trabajo al compresor, la corriente SYNGREC?2 abandona el equipo con una temperatura de 54|

°C.

Intercambiador de calor 2 (HEATX2)

Los procesos de sintesis de hidrocarburos liquidos mediante procesos Fischer-Tropsch requieren
una presion relativamente elevada, de 20 a 30 atmosferas de presion. Sin embargo, al comprimir un
gas, generalmente el trabajo requerido para comprimirlo aumenta con la temperatura de este, por

lo que, antes de pasar a la etapa de compresion se va a proceder a introducir la corriente SYNGASI|

en el cambiador de calor HEATX2.
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Ademas de conseguir enfriar la corriente de syngas, el cambiador de calor HEATX2, se utiliza para
calentar una corriente de unos 25.806 kg/h de agua de lavado, procedente de una torre de lavado.
Esto es necesario para disminuir la solubilidad de los gases disueltos en el agua de lavado y conseguir
separar una buena parte de estos. Se ha modelado este cambiador como uno de tipo carcasa-tubo.
A continuacion, se recoge en la siguiente Tabla 7 los datos de las corrientes que interactian en el

cambiador de calor.

Tabla 7: Propiedades HEATX2 y valores de temperatura y presion de corrientes

SYNGASI SYNGAS2 Propiedades fisicas
Temperatura (°C) | 480,7 | Temperatura (°C) | 79,8 | Calor intercambiado (kW) | 617,0
Presion (atm) [,19 | Presion (atm) 1,19 | Area efectiva (m?) 5,36
AQWASH I AQWASH2 U media (kW/m2 K) 0,85
Temperatura (°C) | 33,3 | Temperatura (°C) | 74,8 | UA (kW/K) 4,56
Presion (atm) 15 Presion (atm) 15 DTML (°C) 135,2

Compresor multietapa (COMPR2)

Con el fin de comprimir la corriente de gas de sintesis SYNGAS2 y conseguir eliminar los
contaminantes restantes mediante un scrubber himedo, se ha utilizado un compresor multietapa
refrigerado por aire. El fundamento o la utilidad detras de este dispositivo, como se comento
anteriormente, es el ahorro energético conseguido al comprimir gases partiendo de una
temperatura menor. De esta forma, el compresor multietapa dispone de 3 etapas de compresién y
3 etapas de enfriamiento, donde la temperatura de salida de cada una de estas etapas se ha fijado
en 100 °C debido a que los compresores que se han encontrado en diversos catalogos suelen estar
refrigerados por aire (con o sin ayuda de ventiladores) y declaran temperaturas a la salida de cada
etapa en torno a los 80 °C y 120 °C. La cantidad de calor que seria necesario evacuar en total, con
las tres etapas de enfriamiento es de 660 kVV. Se trata de una corriente de energia calorifica que,
aunque desaprovechada, se puede eliminar de forma pasiva y no requiere de otros equipos para ser
evacuada. Por otra parte, si se emplease un tnico compresor, la cantidad de trabajo requerido para

comprimir el gas de sintesis hasta las |15 atm de presién, asciende hasta los 836 kW.

La presion de salida del compresor es de |5 atm y se requiere un aporte de 565 kW en forma de

trabajo
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Torre de lavado (SCRUBBER)

Tras haber separado las articulas solidas mediante ciclones o filtros, se requiere la eliminacion de
sustancias que podrian actuar como inhibidores o venenos cataliticos en procesos Fischer-Tropsch.
En procesos donde se utiliza la gasificacion del carbon para crear gas de sintesis y transformarlo en
hidrocarburos liquidos, es usual encontrar cantidades traza de compuestos nitrogenados o
sulfurados que requieren ser eliminados. Se ha decidido emplear una torre de lavado, donde una
corriente de 25.000 kg/h de agua a |5 atm de presion y 25 °C de temperatura actuara como
disolvente y retirara de la corriente de gas de sintesis las fracciones de hidrocarburos mas pesados
(benceno, naftaleno, fenol, etc.) y los contaminantes presentes, entre los que se encuentran el
amoniaco (NH3), el acido cianhidrico (HCN) o el monéxido de nitrogeno (NO). Este scrubber

cuenta con 8 etapas, en las cuales se ha decidido utilizar bandejas agujeradas.

Tabla 8: Destino final de cada sustancia (fase gaseosa o liquida) tras pasar por SCRUBBER

Comp. | SYNGAS4 | AQWASH2 | Comp. | SYNGAS4 | AQWASH2 | Comp. | SYNGAS4 | AQWASH?2
H2 0,9897 0,0103 H,0O 0,0002 0,9998 C7Hs 0,4882 0,5118
0> 1,0000 0,0000 CHq 0,6196 0,3804 CioHs | 0,0000 1,0000
N2 0,8607 0,1393 C:Hs | 0,0014 0,9986 NH3 0,0020 0,9980
Cco 0,8468 0,1532 C:Hs | 0,0000 1,0000 NO 0,0000 1,0000
CO; 0,0008 0,9992 CeHs | 0,5250 0,4750 HCN 0,0000 1,0000

Como se puede observar en la Tabla 8, se consigue extraer una parte significativa de los
hidrocarburos y practicamente todas las sustancias nitrogenadas de la corriente gaseosa a excepcion
del propio nitrégeno gaseoso (N3). Esto no supone un grave problema debido a que la presencia de
nitrogeno gaseoso no llega a provocar un efecto negativo en los procesos Fischer-Tropsch, e incluso
existe cierta evidencia de que a estas concentraciones podria ser beneficioso (Xu et al., 2006 y

Mujela et al., 2013).

En el caso de que existiera una cantidad suficiente de azufre en la biomasa introducida, se podria
aplicar el trabajo de Li et al. 2020, donde se describe la migracion del azufre desde la biomasa a
sustancias como H,S, COS, o SO; para modelar que cantidades de estas sustancias se generarian

en el proceso de pirdlisis de la biomasa.

Para comprobar la posibilidad de utilizar esta planta con un tipo de materia prima con un contenido
mayor de azufre y la efectividad de la torre de lavado se realizé como ejercicio una simulacion en
paralelo, donde se introdujo la misma cantidad de azufre que de nitrégeno en el reactor de
minimizacion de energia de Gibbs B28 (equipo que se utilizd anteriormente para modelar la
apariciéon de sustancias nitrogenadas durante la pirdlisis), lo que dio lugar a una corriente de gases
con H,S, SO, y COS. La Tabla 9 recoge las cantidades que cada sustancia que permanecerian en

una fase u otra tras pasar por la torre de lavado.
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Tabla 9: Destino final de cada sustancia (fase gaseosa o liquida) tras pasar por SCRUBBER (si existiera azufre en la biomasa)

Comp. | SYNGAS4 | AQWASH2 | Comp. | SYNGAS4 | AQWASH2 | Comp. | SYNGAS4 | AQWASH2
H2 0,9897 0,0103 CH,q 0,6196 0,3804 NH3 0,0010 0,999
0. 1,0000 0,0000 C:Hs | 0,0014 0,9986 NO 0,0000 1
N2 0,8607 0,1393 C:Hs | 0,0000 1,0000 HCN 0,0000 1
Cco 0,8468 0,1532 CeHs | 0,5250 0,4750 H2S | 1,17E-07 =1

CO; 0,0008 0,9992 C/Hs | 0,4882 0,5118 COS | 3,00E-09 =1
H,O 0,0002 0,9998 CioHs | 0,0000 1,0000 SO, | 5,89E-10 =1

Los resultados que se obtienen de la simulacion en cuanto a la conversion del nitrogeno y el azufre
en esta serie de compuestos difieren de los valores que se recogen en trabajo de Li et al., 2020,
donde se analizan los mecanismos de migracién de estos elementos, pero se han llegado a
considerar adecuados ya que este caso, a diferencia de en el anterior trabajo, el proceso de pirolisis
no incorpora lignito a la corriente de biomasa, un hecho relevante dado que la gasificacion o pirdlisis
del carbon (especialmente el lignito o la turba, que son menos maduros) puede llegar a generar una

mayor cantidad de compuestos nitrogenados y sulfurosos (Leppalahti et al., 1995).

Tratamiento final y salida del gas de sintesis
Tras su paso por la torre de lavado, la corriente de gas de sintesis SYNGAS 4 se introduce en el
compresor COMPR3 hasta alcanzar 45 atm de presion, y abandona el equipo a una temperatura de

175,8 °C.

Seguidamente se introduce en el cambiador de calor HEATX3 para de enfriar la corriente de gas
de sintesis y lograr calentar de nuevo el agua de lavado que se utilizé en la torre de lavado. Las

caracteristicas del cambiador de calor HEATX3 han quedado recogidas en la Tabla 10:

Tabla 10: Propiedades HEATX3 y valores de temperatura y presion de corrientes

SYNGAS 5 SYNGAS 6 Propiedades fisicas
Temperatura (°C) | 175,8 | Temperatura (°C) | 78,2 | Calor intercambiado (kW) 110,7
Presion (atm) 45 Presion (atm) 44,6 | Area efectiva (m2) 2,36
AQWASH 4 AQWASH 5 U media (kW/m2 K) 1,65
Temperatura (°C) | 73,1 | Temperatura (°C) | 76,6 | UA (kW/K) 3,89
Presion (atm) I Presion (atm) Il DTML (°C) 28,4
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De esta forma, se obtiene una corriente de gas de sintesis con las siguientes caracteristicas:

Tabla | I: Caracteristicas y composicion del gas de sintesis al final del proceso

Temperatura (°C) 79,3 Densidad (kg/m3) 15,4
Presién (atm) 45,0 Fraccidn gaseosa 1,00
Caudal masico (kg/h) 1.363 Caudal molar (kmol/h) 135,1
Fracciones Molares
H, 0,7013 CO; 0,0 CyHs 0,0 CioHs 0,0
co 0,2909 H.O 0,0021 CsHe 0,0024 NH; 6,02E-08
N, 0,0 CH,4 0,0 CsHs 0,0032 NO 0,0
0. 0,0 CaH4 0,0 CsHeO 0,0 HCN 0,0

Como se puede observar en la Tabla | | los dos compontes mayoritarios de la corriente SYNGAS6
son hidrogeno y monoxido de carbono. Por otra parte, cabe mencionar que la proporcion H»:CO
es de en torno a 2,4 y que los procesos FT suelen operar con ratios de 1,8 a 2,I. Esto podria
solucionarse separando parte de la corriente de hidréogeno con tamices moleculares o ajustando la

proporcion H2:CO con una reaccion de desplazamiento del gas de agua.

Tratamiento del agua de lavado

24737 Q=-1228 ) o4737
HEAT-OUT

W=18
BOMBA1

SCRUBBER
Qc=0
QR=0

:!j "
12 AQWASH4

L5216 {

[svnGasz

llustracion | |: Esquema de planta (Columnas de absorcion, desorcién, bomba y separador flash)

Tras su uso en SCRUBBER, el agua de lavado que se utiliza como disolvente para retirar los
hidrocarburos mas pesados y los contaminantes como el HCN o NO, se procede a realizar la
desorcion de dichas sustancias para regenerar el disolvente. Con el fin de disminuir la solubilidad
de las sustancias disueltas y poder extraerlas, la corriente de agua AQWASH?2 se introduce en el
cambiador de calor HEATX2. Tras su paso por este equipo, la corriente de agua AQWASH3 - que

tiene una temperatura y presion de 75 °Cy |5 atm - pasa a introducirse en un separador flash.
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En el separador FLASHI, la presién desciende a |,| atm, y de esta forma se consiguen separar dos
fases, una gaseosa (compuesta principalmente por hidrocarburos volatiles, vapor de agua, monéxido
de carbono y compuestos nitrogenados), y otra liquida, donde la fraccion molar del agua es
0,999980. La corriente gaseosa, llamada VOLSEP| sera utilizada posteriormente en el quemador

junto con el biochar para calentar la arena.

La corriente de agua separada pasa ahora por el cambiador de calor HEATX3 y se dirige hasta la
columna de desorcién STRIPPER. En ella se lleva a cabo el proceso inverso al realizado en la columna
SCRRUBBER vy se introduce una corriente de 1.500 kg/h de aire limpio para desorber la mayor
cantidad posible de sustancias disueltas en el agua. Este equipo cuenta con 6 bandejas de | m de

diametro, espaciadas 0,609 m entre ellas, y cada una de ellas posee 240 agujeros de 10 mm.

De esta forma, la mayor parte de los hidrocarburos y contaminantes disueltos en el agua se separan
de esta y son expulsados a la atmosfera, consiguiendo regenerar el disolvente. La corriente de aire
introducida en el STRIPPER se encuentra a una temperatura de 25 °C, a una presion ligeramente
superior a la atmosférica de 1,01 atm, y posee un caudal masico de 1.500 kg/h. Un caudal masico
superior podria llegar a retirar demasiada agua consigo. Aumentar el caudal masico de la corriente
de aire AIRELIMP de 1.500 kg/h a 3.000 kg/h, por ejemplo, no se traduciria en una separacion mucho
mejor que la obtenida, pero se perderian cerca de 1.000 kg/h de agua saliendo por la corriente
gaseosa. A continuacion, en la Tabla | | se muestra las fracciones de cada compuesto que terminan

en una corriente u otra.

Tabla 12: Destino final de cada sustancia (fase gaseosa o liquida) tras pasar por STRIPPER

Comp. | AIRESUCI | AQWASHS6 | Comp. | AIRESUCI | AQWASH6 | Comp. | AIRESUCI | AQWASH6
Ha I 0 H.O 0,02 0,98 C/Hs | 0,4882 0,5118
0, 0,9999 0,0001 CH,4 I 0 CiwoHg | 0,0000 1,0000
N, 0,99999 | 8,72E-06 | C,H, I 0 NHs | 0,0020 0,9980
co I 0 CzHs I 0 NO 0,0002 0,9998
CO; I 0 CeHs I 0 HCN | 0,0000 1,0000

La corriente de agua que sale del STRIPPER, tiene una composicion lo suficientemente pura como
para ser utilizada de nuevo como disolvente en el SCRUBBER. Sin embargo, se encuentra todavia a

una temperatura demasiado elevada.

Existen diferentes alternativas para reducir la temperatura del disolvente y conseguir formar un
ciclo cerrado entre las dos columnas de absorcion y desorcion. Una de ellas puede pasar por ceder
calor desde la corriente AQWASH6 a industrias con procesos que requieran temperaturas
moderadas o bajas, como podria ser un invernadero, o que esta actle como agente caloportador

en una red de calefaccion urbana.
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Ambas alternativas requeririan de una importante inversion en infraestructura, pero se conseguirian
aprovechar cerca de 1.200 kW de calor que de otra forma llegarian a perderse. La cesién de calor
se ha modelado con el bloque HEAT-OUT (un bloque de tipo Heater simple), y del que se obtiene
la corriente AQWASH7, a 25 °Cy | atm. Como se explico anteriormente, el paso del agua por el
equipo STRIPPER provoca que parte de este escape a la atmosfera junto con el aire que actila como
agente de desorcion. Para volver a introducir los 25.000 kg/h de disolvente necesarios en el

SCRUBBER, se introducen aproximadamente 300 kg/h de agua limpia al proceso.

Finalmente, la corriente de agua se presuriza mediante una bomba hasta las |5 atm, lo que requiere
un input de 18 kW de trabajo. Al igual que ocurre con los compresores, el programa calcula la
cantidad de trabajo requerido en base al incremento de entalpia de la corriente y las eficiencias
mecanicas de la propia bomba y dispositivos que la accionan. En este caso, al no haber introducido
en el programa curvas de eficiencia especificas, se toma como 1,00 la eficiencia del motor de la

bomba y 0,54 la de la propia bomba.

Lecho fluidizado secundario
Para conseguir un ciclo cerrado, donde parte de la energia contenida en la biomasa es utilizada en
el proceso de pirdlisis, es necesario utilizar un segundo reactor donde el biochar generado y parte

de los volatiles extraidos en el SCRUBBER puedan quemarse y recalentar el agente caloportador.
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llustracion 12: Esquema de planta (Fluidizador, quemador, precalentador, compresor de aire, ciclon y separador arena y cenizas)

Este segundo reactor fluidizado FLDZBED?2, tiene un modo de operacion similar a FLDZBEDI, y
aunque de igual manera se introduce un gas por la parte inferior de este, ahora el agente fluidizador
(aire) actia también como comburente. Como se puede observar en la llustracion 12, el
funcionamiento de este equipo comienza con la compresion de una corriente de aire de 4.750 kg/h
en condiciones normales (25 °C y | atm). La corriente AIRE4 se introduce en el compresor
COMPR4, y tras suministrarle 68 kW de potencia a dicho equipo, se obtiene la corriente AIRE5

con una temperatura y presion de 76 °Cy 1,5 atm, respectivamente.
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Para aprovechar el calor residual de los gases de escape del quemador, las corrientes AIRE5 y
FLUEGASI se introducen en el cambiador de calor HEATX4, cuyas caracteristicas fisicas se

muestran a continuacion.

Tabla |3: Propiedades HEATX4 y valores de temperatura y presion de corrientes

FLUEGASI FLUEGAS2 Propiedades fisicas
Temperatura (°C) | 920,3 | Temperatura (°C) | 552,2 | Calor intercambiado (kW) | 650,9
Presion (atm) 1,05 | Presion (atm) 1,05 | Area efectiva (m?) 1,8
AIRES AIRE6 U media (kW/m2 K) 0,85
Temperatura (°C) | 75,6 | Temperatura (°C) | 542,2 | UA (kWIK) 1,53
Presion (atm) 1,5 Presion (atm) 1,5 DTML (°C) 425,4

A continuacion, los solidos procedentes de FLZDBED| y CICLONI se introducen en la parte
inferior de FLDZBED?2. Este equipo tiene una geometria tubular parecida a la del otro lecho
fluidizado, sin embargo, no se busca la creacién de un lecho fluidizado como tal, sino un régimen
similar al del transporte neumatico. Por este motivo el didmetro de este equipo es de 0,5 m, ya que
se requiere que el agente fluidizador circule con mayor velocidad. Como se puede apreciar en la
llustracion 12, al haber conseguido un régimen de transporte neumatico, la corriente de solidos no

fluidizados NULL tiene un caudal masico de 0 kg/h.

Ademas de los sélidos procedentes del primer lecho fluidizado y la corriente de aire que ha pasado
por HEATX4, también se introduce parte de la corriente de volatiles y contaminantes que se extrajo
previamente en FLASHI. Debido a que se trata de una corriente formada principalmente por CO
e hidrocarburos, esta corriente puede emplearse para suplementar la combustion del biochar a la
hora de calentar la arena. De esta forma, se separan 260 kg/h de la corriente VOLSEPI y se

introducen a 2,5 m de la base del lecho fluidizado.

La corriente que abandona FLDZBED?2 se introduce mas tarde en un RGibbs (QUEMADOR) para
simular la combustién de los volatiles y el biochar con el objetivo de calentar la arena hasta
aproximadamente 920 °C, una temperatura ligeramente superior a la que se introduce en la zona
de pirdlisis. Esto se debe a que pese a considerar los bloques como equipos completamente
adiabaticos, se ha optado por tener en cuenta las pérdidas de calor a través de las paredes del
reactor, las cuales no pueden ser despreciadas debido a la superficie y la temperatura de los equipos

que constituyen el reactor de pirdlisis.
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La corriente que abandona QUEMADOR (un reactor de minimizacion de energia de Gibbs para
simular la combustion del carbono y los hidrocarburos) pasa entonces por un separador ciclénico.
Este segundo separador tiene las mismas dimensiones que CICLON. También posee una eficiencia
cercana a |, pero la caida de presion que genera no llega a ser tan alta ya que la presion de salida

no puede llegar a ser inferior a la atmosférica.

Finalmente, para cerrar el ciclo y reintroducir la corriente de arena en REACPIRO, mientras que
los gases generados en la combustion abandonan el separador ciclonico y se dirigen a HEATX4, los
solidos restantes se dirigen a TAMIZ2 para separar las cenizas de la arena. Esto se consigue debido
a que en principio la gran mayoria de las particulas de arena deberia haber conservado su tamano
de particula a lo largo del proceso, o sea, que el tamano de los granos de arena no deberia haberse
reducido significativamente, por lo que seria facil separarlos con un tamiz si este tuviese orificios

con un tamano inferior a 0,75 mm.

Analisis Economico

En el analisis econdmico se va a evaluar la viabilidad del proyecto. Para ello se comprobara si se
obtienen beneficios anuales en funcion de los costes de personal, mantenimiento, materia prima,
etc. y los ingresos por la venta de los productos obtenidos. Por otro lado, se estudiara cuantos
anos son necesarios para amortizar la inversion inicial realizada: costes de obra y construccion,
compra de maquinaria, costes de licencias, terreno etc. Se aplicard una metodologia clasica basada

en el cdlculo de los indicadores de la viabilidad de la planta definidos a continuacion.

e VAN (Valor Anual Neto): también conocido como valor actualizado neto o valor presente
neto (en inglés net present value), cuyo acrénimo es VAN (en inglés, NPV), corresponde al
valor presente de los flujos de caja netos (ingresos - egresos) originados por una inversién

(Valencia, 201 1).

La formula para calcular este indicador es la siguiente:

VAN—zn: Ve i
B £ (1+kt °

V¢ representa los flujos de caja del periodo, lo representa el valor del desemboilso inicial, n es el
numero de periodos considerado y k es la tasa de descuento.Dependiendo del valor de este
indicador se puede predecir la rentabilidad de dicho proyecto: un valor superior a 0 indica que la
inversion produciria ganancias por encima de la rentabilidad exigida; por otra parte, si fuese inferior

a 0 nos indicaria que la inversion produciria pérdidas por debajo de la rentabilidad exigida.
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e TIR (Tasa Interna de Retorno): se puede entender este indicador como la tasa de descuento
con la que el VAN es igual a cero o, dicho de otra forma, ésta representa la tasa maxima
de rentabilidad exigida por un inversionista que lo hace indiferente entre destinar sus fondos
a la inversion que se esta evaluando y otra. Seria andlogo al valor k de la férmula descrita

en el apartado anterior.

e Pay-back o PRI (Periodo de Recuperacidon de Inversion) es el tiempo a partir del cual el

VAN deja de ser negativo.

Se comenzara estudiando el balance de materia y energia (ver anexos). Los inputs que llegan a la

planta tienen el siguiente caudal masico y coste.

Tabla 14: Flujos y costes de inputs de la planta

Corriente de Entrada Caudal masico (t/h) Coste (€/t) Coste (€/h)
Aire 26,25 =0 0
Agua 0,3 2 0,6
Biomasa 2,5 60-30* 150
Operarios de planta (4) - - 60%*
Electricidad - - 77,37°%%%
TOTAL ~288,0

*Dato calculado. Fuente: Asociacion de Propietarios Forestales de Asturias y Maderea

**Estimacion propia, tomando un salario medio para operario de |5 €/h

***Dato aportado por el programa.

Por otra parte, los outputs son:

Tabla |5: Flujos y costes de outputs de la planta

Corriente de Salida Caudal masico (t/h) Coste (€/t) | Coste (€/h)
Syngas Limpio 1,36 476* 647,36
Cenizas 0,008 -5k -0,04

TOTAL =~647,3

*Nakyai et al. (2019) fija el precio del syngas proveniente de la gasificacion del carbon a 0,65%/kg. Sharma et al. (2023) lo fija en 0,52%/kg.

Kim etal. (2011) lo fija en 1,28 $/kg. Se tomara el valor mas bajo convertido a (€/t)

**Se puede categorizar este subproducto como un residuo tipo 10 01 03 segin el codigo LER. De acuerdo con la Comunidad Auténoma

de Madrid, el gravamen por la eliminacién de un residuo no peligroso como es la ceniza de este tipo, es de 5 €/t.

De esta forma se puede comenzar calculando el margen bruto del proyecto (MB), el cual se define

como la diferencia entre ventas y costes.
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MB = Ventas — Costes

MB = 647,3 — 288,0 = 359,3€/, = 2.874.400€/ .

Obtenido el margen bruto, se procede a calcular el flujo neto de caja (FNC), o margen bruto menos
la amortizacion del proyecto (este concepto se refiere a la contabilizacion de la pérdida de valor a
lo largo de un periodo dado del activo fijo dentro de la vida util de la planta) tras los impuestos. Los

impuestos se corresponden con el impuesto de sociedades del 25% de los beneficios (Ley 27/2014

del 27 de noviembre).

FNC = MB — Amortizacion

La amortizacion es un concepto usado en el entorno de las finanzas y los andlisis econéomicos para
cuantificar la depreciacion de los activos de una empresa. En este caso, asumiendo un valor residual
de la planta igual a 0 y una vida util de 20 anos, se llega a que el valor de la amortizacién anual es de
462.352,69 €.

o Valor Inicial — Valor Residual 9.247.053,83€ —0
Amortizacion = ——— = = 462.352,69 €
Vida Util 20

Tomando una tasa de interés del 6% al afo, se obtienen los siguientes valores. (Para comprobar la

evolucion ano a ano del VAN se puede consultar el Apéndice 15. VAN del Proceso)

Tabla 16: Resultados de VAN, TIR y PRI

VAN Acumulado (€) 7.071.899,51
TIR (%) 12,7
PRI (Afios) 9,875

Como se puede observar en la Tabla 15, al tener un VAN positivo se puede considerar este
proyecto como rentable. La inversion inicial de aproximadamente 9.250.000 €, se recupera a finales
del afo 9 de operacion (lo que en afos, meses y dias equivaldria al 12 de noviembre de dicho afo),
obteniendo unos 7 millones de euros al final de la vida util de la planta. Por otra parte, se puede
apreciar como a partir de una tasa de interés de mas del 12,7%, este planteamiento dejaria de

resultar rentable con las condiciones con las que se ha planteado el ejercicio.
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Se ha simulado el funcionamiento de una planta de pirdlisis biomasa que consigue transformar 2.500
kg/h de biomasa procedente de operaciones de clareo, poda o tala de pinares en la sierra de Madrid.
Como resultado, la planta produce 1.363 kg/h de gas de sintesis con una relaciéon H»:CO cercana a
2, con un contenido en impurezas y venenos cataliticos con niveles aceptables como para ser

utilizados en procesos Fischer-Tropsch.
Tras realizar un andlisis econémico y un balance de energia y materia, se ha demostrado que:

e El proceso de pirdlisis es viable debido a su capacidad para transformar biomasa forestal en
una sustancia de alto interés desde un punto de vista energético.

e Eluso de recuperadores de calor y tecnologias para aprovechar el calor residual del proceso
puede suponer una inversion inicial mayor, pero también un gasto energético e impacto
ambiental mucho menor.

e En linea con el punto anterior, la hibridacion de plantas como la estudiada con sistemas de
district-heating se muestra como una solucion atractiva para evacuar cantidades
considerables de calor cuando se desea enfriar una sustancia que no cuenta con una
temperatura lo suficientemente elevada como para considerar utilizarla en un ciclo
termodinamico para generar trabajo, o en un proceso industrial que requiera temperaturas
mayores.

e El hidrégeno y el gas de sintesis son dos sustancias que van a ir cobrando cada vez mas peso
conforme se vaya progresando en nuestros esfuerzos por descarbonizar nuestra economia.
Sin embargo, ciertas limitaciones del trabajo y las suposiciones que se han asumido a
estudiar este caso, hacen que exista cierto grado de error o incertidumbre que, por otra
parte, podria llegar a desaparecer con un modelo mas preciso y verosimil.

e El andlisis técnico-economico realizado sugiere que la puesta en marcha de la planta seria
rentable bajo las condiciones en las que se ha estudiado, pudiendo recuperar la inversién
iniciar de poco mas de 9 millones de euros en un periodo de casi diez anos, generando unas
ganancias netas de 7 millones de euros aproximadamente.

e El proceso descrito no implica que sea sostenible por si solo: las cantidades de GEI emitidos
no son despreciables ni en términos globales, ni por unidad de energia o cantidad de
sustancia producida, por lo que el cuidado de los recursos forestales deberia ir de la mano

con un proyecto como este.
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Apéndices

Apéndice |. Paquete Termodinamico Peng-Robinson

La ecuacion de estado Peng-Robinson fue desarrollada por Ding-Yu Peng y Donald Robinson en
1976 y es comUnmente utilizada para calculos termodinamicos en la simulacion de procesos y se la
considera adecuada para una amplia gama de aplicaciones. A pesar de su amplia aplicabilidad, hay

situaciones en las que la ecuacion de estado de PR podria no ser la opcion mas precisa.

Al ser uno de los mas utilizados en la industria, en simulaciones para ejercicios de pirdlisis o
gasificacion de la biomasa y contar con una gran variedad de variaciones, este es el modelo

termodinamico que se ha utilizado en la mayoria de los equipos de la simulacion.
La ecuacién es la siguiente:

RT aa
Vp—»b V,,2,+2Vm—b2

p:

Siendo Vi, el volumen molar, T la temperatura absoluta y R la constante universal de los gases

ideales. El resto de los elementos de la ecuacién:

0,45724 - R? - T?
~ E

a

, 007780 -R T,
~ >

a=(1+k(1-TY?)?

k = 0,37464 + 1,54226 - w — 0,26992w?>

T_T
T_TC

Los parametros w, Pc y Tc son el factor acéntrico del compuesto, su presion critica y su

temperatura critica respectivamente.
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Apéndice 2. Reacciones

Tabla 17: Set de reacciones secundarias (Bloqgue REACSEC)

Num. | Nombre de reaccion Estequiometria de reaccion

(n Reaccién de gas de agua C+ H,0 - CO+H,

Reaccion de desplaz. del gas

@ |4 agua (WGS) CO + H,0 - CO, + H,

Reaccién de desplaz. del gas

) de agua inversa (RWGS) CO; +H; » CO + H,0

4) Reformado de metano CH,+ H,0 - CO+ 3H,

(5) Reaccién de Boudouard C+Co, - CO

(6) | Descomposicion de fenol | CoHgO — CO + 0,4 CyoHg + 0,15 CoHg + 0,1 CH, + 0,75 H,
(7) Reformado de fenol C¢H¢O + 3H,0 - 4C0+0,5C,H, + CH, + 3 H,

Descomposicién de

(8) naftaleno | CioHg - 6,5C+0,5CsHs +0,5CH, + 1,5 H,
Hidrodesalquilacion del

9 tolueno C,Hg + H, » C¢Hg + CH,

(10) Descomposicién de 6CH CAC+CH +21 H
naftaleno I 10t = T Colls + z

(I') | Reformado del benceno CeHg + H,0 - 3C+2CH, + CO

Las reacciones ocurridas en el reactor REACSEC, se han introducido en el modelo como reacciones
cinéticas con velocidades de reaccion que obedecen leyes potenciales (POWERLAW), de esta
forma se deben introducir los componentes que participan en la reaccién (reactivos y productos),
sus coeficientes y sus exponentes. De esta forma, sabiendo que la reaccion (3) obedece la siguiente

ley cinética:

l —202000
r (MO 3. ) =158-10"-¢ RT [CH,]*7[0,]"
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A continuacion, se muestra como se introdujeron los datos

3)CHA + 0,502 --> CO(MIXED) + 2 H2(MIXED) -

Reacting phase Vapor - Rate basis Reac (vol) -

Power Law kinetic expression
Kinetic factor
Kinetic factar =kT " ¢ “E/RT

If To is specified =k(T/Ta) N e ~(ER)[1/T-1/To]

If To is not specified

| | Edit Rea ctitgs ‘
k 1.58e+12 @ EditReaction x
n [
Reaction No. @3 A Reaction type  Kinetic -

E 2.02¢+08 Jfkmol RISl
To K Reactants Products
[Ci] basis Malarity Component  Coefficient Exponent Component Coefficient Exponent

b CH4 -1 0.7 co 1

02 -0.5 0.8 H2 2

llustracion | 3: Pestafia de cinética para el set de reacciones de REA-COMB

y las expresiones cinéticas de las reacciones:

Tabla |8: Velocidades de reaccion

Nudm. de reaccion

Velocidad de reaccién (mol / m3 - s)

—49900
(1 r =0,008-e¢ RT [H,0][C]
—102400
(2) r =520000-e~ RT  [H,0][CO]
—31800
3) r =1,2-101%-¢ RT  [CO,][H,]%5
(4) _ . 11 —129000
r =492-10""-e RT  [CH,][H,0]
—368000
(5) r =3,18-107-¢~ RT [(C]
—100000
(6) r=1-10"-e RT  [C4HO]
—100000
(7) T =1'107‘€ RT [C6H60]
(8) L1 g4, ,—20000 1,6[y_1-0,5
r 1-10 e RT [C1oHg]"°[H;]
—247000
9) r =1,04-102-e~ RT  [C,Hg] [H,]%®
(10) _ 1014 . —350000 1,6 -0,5
r =3,4-10" e RT  [C;oHg]“®[H,]
() 16, 3000 1,3 0,2[.1-0/4
r =4-10'°-e RT  [CgHgl"® [H0]%*[H,]™"
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Apéndice 3. Especificaciones de los Equipos

Input de conversiones y rendimientos en RStoic

El equipo PYR-REAC es un reactor donde la biomasa, calentada hasta los 760 °C se descompone

en diferentes compuestos volatiles y en biochar. Se ha obtenido cada una de las conversiones de

los compuestos a partir de una hoja de calculo y se ha pasado a introducir los resultados en la

pestana de reacciones. (Para todos los calculos que se presentaran a continuacion, el peso molecular

de la biomasa se ha supuesto como | uma).

ication type

rsion
lersion
lersion
lersion
lersion
lersion
|ersion
lersion
lersion
|ersion
lersion

rsion

Molar extent. Units.

kmol/hr
kmal/hr
kmel/hr
kmol/hr
kmal/hr
kmel/hr
kmol/hr
kmal/hr
kmel/hr
kmol/hr
kml/hr

kmel/hr

| [ Edt | [ peete | [ copy |

Fractional conversion | Fractional Conversion of

Component
0,00860975 BIOMASA
0.0750473 BIOMASA
0392056 BIOMASA
0,116309 BIOMASA
0.0427188 BIOMASA
0.00308112 BIOMASA
0.0213772 BIOMASA
0.0359628 BIOMASA
0.00257968 BIOMASA
000499723 BIOMASA
0169727 BIOMASA
0127534 BIOMASA

g ‘Qﬂeamon: Combustion | Heat of Reaction | Selectivity | PSD | @ Component Attr. | Utility | Comments

@ Edit Stoichiometry
Stoichiometry

ReactionNo. @1
1) BIOMASA --> 0,496061 H2(MIXEL

BIOMASA --» 0,0623333 CHA(MIXEL: [ Reactants
BIOMASA --> D,035701 CO(MIXED)
4)BIOMASA --> 0,0227222 CO2(MI}
5) BIOMASA --» 0,0356458 C2HA(M|
BIOMASA --» 0,0332562 C2HE(MIX]
) BIOMASA --> 0,0128019 CGHG(M
8 BIOMASA --> 0,010853 CTHB(MI}
BIOMASA --» 0,0106255 CEHEOMI
11) BIOMASA —> 0,00720139 C10H
10) BIOMASA ~» 0,0555084 H20(M
12) BIOMASA —> BIOCHAR(NCPSD

Component

BIOMASA

Products generation

Molar extent

@ Fractional conversion

Coefficient

kmol/hr
0,00860975  of component  BIOMASA

L (o)

Products
Component

H2

Coefficient

0,496061

llustracién |4: Pestafia de Reacciones en RStoic

Como se puede apreciar en la llustracion anterior, para especificar las corrientes de salida y las

conversiones que ha sufrido cada componente, se deben especificar para cada compuesto los

siguientes elementos: los reactivos y sus coeficientes, los productos y sus coeficientes y la

conversion fraccional del componente en cuestién. A continuacién, se muestra una tabla donde han

quedado recogidos los datos introducidos en el equipo.

Tabla 19: Conversiones y coeficientes a introducir en RStoic

Coef. Conv. Fraccional (%) Conv.

Comp. | Peso mol

(peso mol') Yi * (biom. - ceniza)/biom. Fraccional (I)

CH4 16,043 0,062 7,505 0,075
H> 2,016 0,496 0,861 0,009
CcO 28,010 0,036 39,207 0,392
CO, 44,010 0,023 11,631 0,116
CoH4 28,054 0,036 4,272 0,043
CoHe 30,070 0,033 0,308 0,003
CeHe 78,114 0,013 2,138 0,021
CrHs 92,141 0,011 3,596 0,036
CeHsO 94,113 0,011 0,258 0,003
CioHs 128,174 0,008 0,500 0,005
H,O 18,015 0,056 16,973 0,170
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Por ejemplo, en el caso del Hy, cierta cantidad de biomasa pasa a ser hidrogeno completamente por

lo que el coeficiente de esta es -1.

El coeficiente de cada reactivo es igual al inverso de cada uno de sus pesos moleculares, en el caso
del hidrogeno, un peso molecular de 2,016 nos da un coeficiente de 0,496. La conversién fraccional
de este compuesto se ha calculado a partir del porcentaje en peso que se espera obtener de la
biomasa, la cual se habia calculado previamente gracias a la correlacion mencionada en L.

Abdelouahed et al. y los datos del analisis aproximado de la biomasa.

De esta forma, la conversion fraccional del hidrogeno queda como:

Conv.Fr. dei[%] =Y;- (100 — Ash)

0,31

Conv.Fr. de Hy[%)] = Yy, - (1 - ﬁ) = 0,861013538

Para poder introducir el valor de la conversion fraccional en el equipo debe pasarse a base unitaria

por lo que el valor anterior se divide entre 100.

Hy[%]
100

Conv.Fr. de H,[1] = Conv.Fr. de = 0,00861013538

Ademas de los compuestos descritos en las anteriores tablas, la pirdlisis también genera carbén
vegetal o biochar, el caudal de dicho compuesto se ha obtenido por la diferente entre la corriente
de biomasa y los anteriores productos. Sin embargo, al igual que sucede con la biomasa, los atributos

del biochar también deben especificarse.

Para ello, se ha supuesto que toda la cantidad de materia no convertida en los anteriores volatiles,

pasa a ser biochar.

Tras haber obtenido las conversiones fraccionales de los volatiles, se puede calcular la cantidad de
elementos (carbono, oxigeno, e hidrogeno) que contiene cada compuesto y de ahi hallar la

diferencia con la biomasa a la entrada.
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Tabla 20: Cantidad de C, Hy O en los voldtiles generados en la pirdlisis

Comp. Conv. Frac. (1) C H O
CH4 0,075 0,056 0,019 0
H> 0,009 0,000 0,009 0
CcOo 0,392 0,168 0 0,224
CO, 0,116 0,032 0 0,085
CoH4 0,043 0,037 0,006 0
CoHe 0,003 0,002 0,001 0
CeHe 0,021 0,020 0,002 0
C7Hs 0,036 0,033 0,003 0
CeHO 0,003 0,002 0 0
CioHs 0,005 0,005 0 0
H,O 0,170 0 0,019 0,151
0,354 0,059 0,460

Como se puede apreciar en la tabla anterior, tras convertir | kg de biomasa en el reactor, podemos
suponer que 354, 58 y 460 g de carbono, hidrogeno y oxigeno respectivamente habran pasado a
estar en la fase gaseosa. De esta forma podemos obtener la cantidad de cada elemento que

permanece en estado solido, formado parte del biochar.

Tabla 2 I: Cdlculo de Andlisis Ultimo del biochar

C H ®) N CENIZA SUMA
0,119202193 | 0,003293683 | 0,0009993 0,0009 0,0031 0,127495175
93,5% 2,6% 0,8% 0,7% 2,4% 100%

En el caso del carbono, si se parte de tener 0,4735 kg de C por cada kg de biomasa seca, la diferencia
que se obtiene entre ese valor y el total para el carbono contenido en los gases generados es de
0,119 kg. Repitiendo esta operacion para el H y el O, manteniendo los valores de N y ceniza del
analisis Ultimo de la biomasa (se supone que el nitrégeno no pasa a estado gaseoso en forma de
nitrogeno molecular ni tampoco formado parte de otros compuestos) podemos normalizar los
valores, pasar a base 100 y obtener el analisis elemental del biochar. Al tratarse de un carbén vegetal
la mayor parte de su peso lo tiene el carbono, siendo este un 93,5% aproximadamente. Para obtener
los valores del analisis aproximado del biochar, se ha partido de la suposicion de que este no
contiene humedad y que contiene un 7% de volatiles (VM). Este valor entra dentro del intervalo
esperado para una sustancia de este tipo como muestran S. Nanda et al. y A. Shariff et al. De esta
forma, de nuevo por diferencia y sabiendo que el contenido en ceniza del biochar es de

aproximadamente 2,4 %, se obtiene un valor de 90,6% para el carbono fijado (FC)
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Lecho fluidizado

El reactor de lecho fluidizado es una parte fundamental de la planta. En este apartado se pretende
explicar el funcionamiento del reactor de lecho fluidizado principal, donde se lleva a cabo la
transformacion termoquimica de la biomasa. Un FBR es un dispositivo ampliamente utilizado en la
industria petroquimica, donde un lecho de sodlidos (arena, catalizadores u otras sustancias
granuladas) se adquieren un comportamiento mas parecido al de un fluido que de un conjunto de
particulas solidas al atravesarlas una corriente de gas. Esto desemboca en varias ventajas entre las

que se encuentran:

- Una distribucion uniforme de la temperatura al permitir un intercambio de calor
eficiente entre las fases presentes en el reactor. Igualmente permite una buena
distribucion del catalizador a lo largo de todo el lecho.

- Una gran superficie de contacto entre los catalizadores y los reactivos lo que
provoca un aumento en la cinética de las reacciones que se llevan a cabo.

- Un tiempo de residencia controlado que se puede regular moderando el paso del

agente fluidizador.

T T e 4
freeboard
height
TOH
i ; piashs
Lot | slhy
o i ¥
dense | oG
bed | &
IR s >
solids hold-up

llustracion 15: Diferentes zonas de operacion de un Reactor de Lecho Fluidizado

En la simulacion de la planta de pirdlisis, este equipo ha sido configurado como se va a ver a

continuacion:
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Ma hFIowsh eet

FLZDBED1 (Fluidbed) - | +

[ & Specifications | & Operation | & Geometry I & Gas Distributor | Heat Exchanger | Reactions | PSD | Conwverg

Bed irventory
") Specify bed mass

@ Specify bed pressure drop

Vioidage at minimum fluidization

Geldart classfication

Minimum fluidization velocity
7 Spacify velocity

@ Calculate from cormalation

Transport disengagement height
TCH madel
Maximum dCv/dh

Elutriation
Model

Decay constant

TG parameter A1
TG parameter A2
TG parameter B1
TG parameter B2
TG parameter C1

TG parameter €2

0,075
os
Geldart O

Wem & Yu

George and Grace
fe-05

Taginin & Geldart

kg

mysac

ki = A-pg-uf - exp (L' - %)
With k., = Elutriation coefficient Tkg/(m <]
p . = Gas Density [I-:g;‘ms]
u = Particle terminal velocity [my/s]

u = Fluidizing velocity [m/s]

llustracion 16: Pestafia de especificaciones de FLZDBED |

Main Flowsheet

FLZDBEDA (Fluidbed) - | +

| & Specifications | & Operation | & Geometry |QGas Distributor | Heat Exchanger | React

-Dimensions

Height

Cross-section

Width
Depth

Solids discharge location

@ Constant diameter

) Height-dependent diameter

01
Circular -

2 meter A

meter

meter

llustracion |7: Pestafia de geometria de FLZDBED |

Main Flowsheet

FLZDBEDA (Fluidbed) - | +

Type
Mumber of orifices

Orifice diarmeter

Cap orifice diameter

() Specify orifice discharge coefficient
@) Specify distributor pressure drop
MNumber of bubble caps

MNumber of cap orifices

Specify cap orifice discharge coefficient

Specify distributor pressure drop

|Q.Specific,ations |@Operation |@Geometry |QGES Distributor | Heat Exchanger | Reactions

meter A

01 atm A

meter

01 ||atm

llustracién |18: Pestafia de distribuidor de gas de FLZDBED |

56



Separador ciclénico
La eficiencia y el desempeno de un separador ciclonico esta intrinsecamente relacionada con las
dimensiones de este. Para determinar la configuracion éptima para este proceso, se ha decido hacer

un andlisis de sensibilidad inicial donde la variable independiente es el didmetro externo del ciclon.

Calculation eptions

Model M
Mode Simulation -
Calculation method Muschelknautz -
Type Barth 1 - rectangular inlet -

Efficiency correlation parameters

Vane constant 16

‘Wall friction coefficient: 0,0075
Constant D: 3
Constant Kg: 0,025

Consider secondary flow

Simulation parameters
Diameter 3 meter -

Number of cyclones 156

llustracion 19: Pestafia de especificaciones para el bloque CICLON

Como se puede apreciar en la llustracién 19, el desempeno del bloque se ha calculado con el modelo
de célculo de Muschelknautz, el cual se basa en el modelo sugerido por Muschelknautz et al. en su
articulo Ciclones para separar sélidos de gases. En cuanto a las dimensiones del ciclén se ha
seleccionado uno de tipo Barth |, con boca rectangular, ser la opcion que mayor eficiencia otorga
al sistema junto con la opcion Barth |, con boca circular. Los coeficientes de rozamiento de la
pared, y las constantes de separacion D y K; aparecen por defecto como 0,0075, 3 y 0,025
respectivamente. La ventaja de seleccionar un ciclon de tipo Barth | es que se puede trabajar con

una sola variable, el diametro externo del ciclon.

Tabla 22: Esquema y dimensiones de CICLON |y CICLON2

De 2,250 o .

a: 0,589 b+ %_\

b: 0.338 ] ]
|

D | 0.629 "l J

s: 0.844

D.: 0.563

h: 0,589

H: 2,110

B: 0,5625 Tl
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Los resultados de la operacion del ciclon se muestran en la llustracion 20.

Results

Type of cyclone Barth 1 - Rectangular inlet
Number of cyclones 1

Efficiency 1

Pressure drop: 0,00677942 atm M
Diameter of cylinder 2,25 meter A
Length of cylinder 0580042  meter A
Length of cone section 152033  meter -
Diameter of overflow 05625 meter A
Length of vortex finder 084375 meter -
Width of gas inlet 03373 meter M
Height of gas inlet 0589049 meter -
Diameter of underflow 05625 meter -
Axial inlet gas velocity 247462 m/sec -
Axial outlet gas velocity 19,797 mysec -
Circumferential velocity outer radius 259538 m/sec -
Circumferential velocity vortex radius 387224 mj/sec -

llustracién 20: Resultados de operacién de CICLON |

Torre de lavado y torre de desorcion

Una parte fundamental de tratamiento del gas de sintesis pasa por el lavado del mismo. Para evitar
un uso desmedido del agua, que actuara como disolvente de la mayoria de los contaminantes, se ha
optado por utilizar un sistema de dos columnas, una que actuara como scrubber y otra como

stripper.

La torre de scrubbing cumple la funcién de retirar de la corriente de gas de sintesis la mayoria de
sustancias no deseadas gracias a una diferencia de solubilidades: el hidrogeno o el monoxido de
carbono son muy poco solubles en agua (1,62 y 26 mg/l de agua respectivamente, a 20°C) mientras
que el amoniaco, el didxido de carbono o el cianuro de hidrogeno si que lo son (899, 1,45y 3,26

g/l respectivamente)

La torre de stripping cumple una funcion opuesta, mientras que en la anterior torre se buscaba el
paso de los contamines de la fase gaseosa a la acuosa, aqui para poder regenerar el disolvente, se
busca que pasen de la acuosa a la gaseosa. En este caso la fase gaseosa es una corriente de aire que

se introduce en la torre en condiciones normales (I atm y 25 °C).

Para fomentar en ambos casos la absorcién o desorcion de los caminantes segun interese, variar la
presion y temperatura del disolvente es imprescindible. En el caso de la torre de scrubbing se
trabajara con el disolvente a una temperatura cercana a los 25 °C y |5 atm de presion, mientras

que en la de stripping se encontrara a | atm y casi 80 °C.
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Torre de lavado

SCRUBBER (RadFrac) - | SCRUEBBER (RadFrac) - Results HEATX4 (HeatX) HEATX4 (HeatX) - Thermal Results Main
& Configuration | @Streams | @ Pressure | Condenser | Reboiler | 3-Phase | Comments

-Setup options

Calculation type Equilibrium -

MNumber of stages 8 c
Condenser None -
Rebaoiler None -
Valid phases Vapor-Liquid -
Convergence Standard -

-Operating specifications

-
amics |c

water reflux ratio a

llustracion 2 |: Pestafia de configuracion de SCRUBBER

SCRUBBER (RadFrac) - | SCRUEBER (RadFrac) - Results HEATX4 (HeatX) HEATX4 (HeatX) - Thermal Results Main Flowsheet FLDZBEDZ (Fluidb|

|0Cnnﬂgurat|nn |05treams |0Pre_§;ure |CnnclEn5&r Reboiler | 3-Phase |Cnmment§ |

-Feed streams

Mame Stage Convention

-Product strear]})s
Mame Stage Phase Basis Flow Units Flow Ratio Feed Specs
SYMGASA 1 Vapor Mass kg/hr
- SH2 8 Liquid Mass kg/hr

llustracion 22: Pestafia de corrientes de SCRUBBER

SCRUBBER (RadFrac) | SCRUBBER (RadFrac) - Results HEATX4 (HeatX) HEATX4 (HeatX) - Thermal Feg
|@Cnnfiguration |@Streams |$Pressure Condenser | Reboiler | 3-Phase | Comments

View Top / Bottom

-Top stage / Condenser pressure

Stage 1/ Condenser pressure 15 atm -

-Stage 2 pressure (optional)
@ Stage 2 pressure atm -

() Condenser pressure drop atm

- Pressure drop for rest of column (optional)
(@) Stage pressure drop atm -

h () Column pressure drop atm

llustracion 23: Pestafia de presién de SCRUBBER



Celumn dezcrigtion

Add New Import Template | | Export Template | | View Intemals Summary |
Mame Start  End Mode Internal Tray/Packing Tray Details Packing Details Tray Spacing/Section Diameter
Stage Stage Type Type Packed Height
Number of Mumker of Wendor Material Dimensicn
Pacger Downcomers
€51 1 B Interactive sizing Trayed SIEVE H 06096 meter 0524074 meter

L\\? Don't update pressure drop
Update pressure drop from top stage
Update pressure drop from bettom stage
[¥] Include static vapor head in pressure drop calculations
[#] Calculate pressure drop across sump
- Sump
Diameter 0524074 meter -

quid residence time 00766667 hr -

) Liquid level mieter

llustracion 24: Pestafia de descripcion de columna de SCRUBBER

Tray type SIEVE = Downcomer arrangement Conventional = Mumber of passes ] :
Hole Diameter
127 mm v
- -
Side Downcomer Width
Top 1562 mm - Side Weir Length
AT meter -
Bottom 1562 mm - 04784 | meter
@ Hole area / Active area ot
() Mumber of holes 25
Deck thickness 10 GALUGE -
3.4|[mm Diameter
05241 meter ~
Balance downcomers based on Maxirnum loading . . = =
Weir Height - -
508 mm + |
) i
i Tray Spaci
"] Active area under downcomer T e i = q
Weir Modifications FrY] P——— . 06006 meter =
.1 mm H
@ Mone 1 T
O Picketed
) Swept-back

llustracion 25: Pestafia de descripcién de bandejas de SCRUBBER

'SCRUBBER Column Internals INT-1 - Hydraubc Plots - | SCRUBBER Column Intemals INT-1 Sections C5-1 | SCRUBER Colurnn Intemels INT-1 Sections -~ | 5C 50 Resuts (Hest) - | HEATXA [Hestx) - Thewnsl Results | Man Flowibeet

Sages apor Lt T —
e

[ —— _— 1005 mncomerBnck N\

- Ceistng Paint % Weep

ey 0 100% Weep Dumping) 1 ' v v v
° 2 et et

Liguid Mass Flew (kg/hr]

sae sae

T

-

llustracion 26: Pestafia de plots hidrdulicos de SCRUBBER
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Torre de desorcion

@ Configuration | @ Streams |0Prs55ure |C0nc|r:n5r:r Reboiler | 3-Phase | Comments

-Setup options

Calculation type Equilibrium -

Mumber of stages 6 3
Condenser None -
Reboiler None -
Valid phases Vapor-Liguid -
Convergence Standord -

- Operating specifications

Free water reflux ratio Q

llustracién 27: Pestaria de configuracion de STRIPPER

STRIPPER (RadFrac) - | SCRUBBER (RadFrac) - Results HEATX4 (HeatX) HEA]
|ﬂlConfiguration | @ 5Streams | @ Pressure | Condenser | Reboiler | 3-Phase [

-Feed streams

Marme Stage Convention
b | AQWASHS | 1| On-Stage
AIRELIMP 6 On-5tage

-Product streams

Mame Stage Phase Basis Flow
AIRESUCI 1 Vapor Mass
ACWASH®G 6 Liquid Mass

llustracion 28: Pestafa de corrientes de STRIPPER

STRIPPER (RadFrac) © | SCRUBBER (RadFrac) - Results HEATA4 (HeatX)

|ﬂCnnfigurﬂtion |ﬁ,5trear'ns @ Pressure | Condenser | Rebailer

Wiew Top / Bottom -

-Top stage / Condenser pressure

Stage 1/ Condenser pressure 1 atm hd

-Stage 2 pressure (optional)
@ Stage 2 pressure aim h

() Condenser pressure drop atm

-Pressure drop for rest of column (optional)

@ Stane nressure dron afm -

llustracién 29: Pestaiia de presién de STRIPPER
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Main Flowsheet STRIPPER (RadFrac)

STRIPPER Column Internals INT-1 Sections

'STRIPPER Column Internals INT-1 Sections CS-1 « |+

@ Geometry | Design Parameters | Tray Geometry Surmary
Name | C5-1 Start stage 1 End stage 6 Status  Active  Mode @ Interactivesizing ) Rating
Section type @ Trayed O Packed
Tray type SIEVE = Downcomer arrangement Conventional  ~  Mumberof passes :
Hole Diamater
10 mm -
- - 1
Side Downcomer Wigth
Top 1565 mm Side Weir Length
07266 meter =
Bottom 1565 mm -
- T
@ Hole area / Active area 0,03
) Number of holes 240
Deck thickness 10 GAUGE -
il Diameter
1 ter ~
Balance downcomers based on Maximum loading meter
Weir Height - -
508 mm 0w } |
1 1
i Tray Spacin
[7] Active area under downcomer Dewncomer Clearance Spacin
- Weir Madifications : % g | . 06098 meter =
@ Mone ) i &
) Picketed
) Swept-back

llustracion 30: : Pestafia de descripcion de columna de STRIPPER

Main Flowsheet - | STRIPPER (RadFrac) - STRIPPER Column Internals INT-1 Sections | +

@ Sections

Column description

o Import Template | [ Export Template | [ View Intemals Summary
Name  Stat End Mode Internal | Tray/Packing Tray Details Packing Details Tray Spacing/Section Diameter
Stage Stage Type Type Packed Height
- - 9 g Iy p¢ Iy p¢ = = ]
Number of Number of Vendor Material Dimension
Passes Downcomers.
s 1 6 interactive sizing Trayed SIEVE 1 06096 meter 1 meter
Don't update pressure drop
Update pressure drop from top stage
Update pressure drop from bottom stage.
["] Include static vapor head in pressure drop calculations
[7] Calculate pressure drop across sump
~Sump.
Diameter 1 meter
Liquid residence time 0,0166667 | hr
- - Liquid level meter
View Hydraulic Plots
llustracién 3 1: Pestaria de descripcion de bandejas de STRIPPER
T e T e T S e e O o e T T SRR e T i P
- Staget «
Uit
A
_— ——
3 I __atgaanatn Mo e Lofd
I i i : i 100 Wty (Dumpeg) v . i i '
Liquid Mass Flow (kg/hr)
2l Stages | Stages with Enors/Warmings
s .
s.. | -

llustracion 32:Pestafia de plots hidraulicos de STRIPPER
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Apéndice 4. Otros calculos

Célculo de espesor de aislante en el reactor de pirdlisis

El reactor de pirdlisis se ha modelado como un equipo adiabético donde no se cede calor desde el
interior de éste. Sin embargo, en la realidad siempre van a existir pérdidas de calor, especialmente
cuando los equipos operan a temperaturas elevadas o cuando tienen una gran superficie por la que

ceder calor al ambiente.

Suponiendo que la arena sera la Unica sustancia que ceda energia térmica al exterior, podemos
calcular el espesor de una capa de aislante para limitar dichas perdidas y asegurar nos de que el

reactor operaria en una condicién “casi adiabatica”.

Comenzando por la superficie de intercambio de calor, se calcula primero el area total de los dos

cilindros que componen el reactor de pirdlisis y los separadores ciclonicos a la salida de estos.

— D .2 v e h*
Aredciyingro =2 T Ty + 2 1T hey

(*) En el caso de los separadores cicldnicos, estos se consideran como un cilindro donde la altura total de este es la suma de las alturas de la seccién

cilindrica y cénica.

Areaggacpiro =2 T 1+2 w15~ 37,70 m?
AT‘eaQUEMADOR = 2 *TT 0,125 + 2 ‘T 0,25 " 10 =~ 16,49 m2
Areacicront = 21w+ 1,265625 + 2 -+ 1,125 - (0,589 + 1,52) =~ 22,86 m?

Areacicions = 2+ 1,265625 4 2 -1 - 1,125 - (0,589 + 1,52) ~ 22,86 m?

Arearora, ~ 100 m?
La pérdida de calor que experimentara la arena se puede calcular como:

Qarena = (T1 = T2) * CParenqg - M

Donde T, es la temperatura a la salida del quemador, la cual se aproximara a 920 °C, T; es la
temperatura en la que la arena entra en contacto con la biomasa, Cp arena €5 €l calor especifico de

la arena, cuyo valor es de aproximadamente 730 (J/K kg) y m es el caudal masico de arena (10 kg/s)

Qarena = (920 —900) - 730 - 10 = 146000 W
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Para calcular el espesor minimo de la capa de aislante, podemos igualar el calor cedido por la arena

al que se transmite a través del area calculada con la siguiente férmula

Tie — T,
Qcedido = A~ mt—Eiext
27,

Donde A es el area de intercambio de calor, Tin: Y Texc son las temperaturas en el interior y exterior
del reactor, que se han aproximado a 920 y 25 °C respectivamente. Los valores e; y U; son el

espesor y conductividad térmica de las distintas capas que componen el reactor.

Se parte suponiendo que las paredes interiores de todos los equipos cuentan con una capa de acero
de 2 mm de espesor, seguido por una capa de lana de vidrio o roca de espesor &, y una cubierta de

aluminio de espesor despreciable.

De esta forma, tomando como 50 y 0,3 W/K - m los valores de conductividad térmica del acero y

la lana de roca a aproximadamente 900°C tenemos que:

Qarena = Qcedidos

146000 = 100 —20 =25
- 0.002 4 £
50 103

e=0,184m

Despejando € vemos que se necesitaria un espesor de aproximadamente 18,4 cm de lana de roca

para evitar grandes pérdidas de calor a través de las paredes del reactor.
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Determinacién de contenido de humedad en equilibrio

El contenido de humedad en equilibrio (EMC) es aquel en el que el material no gana ni pierde
humedad. El valor de la EMC depende del material y de la humedad relativa y temperatura del aire
con el que estd en contacto. La velocidad con la que se aproxima depende de las propiedades del
material, la relacion superficie-volumen de su forma y la velocidad con la que la humedad es

arrastrada hacia el material.

Este valor es necesario para la resolucion del bloque “Secador”, ya que limita la cantidad de

humedad que se puede extraer de la biomasa.

Este valor de calculo de acuerdo a la ecuacion Hailwood-Horrobin:

1800 kh N kikh + 2kik,k?h?
¢4 W |1—kh 1+kkh+ ki k,k2h?

Donde Mcq es el contenido de humedad en equilibrio y h la humedad relativa (en valor de fraccién).

Los valores de W, k, k| y ka pueden obtenerse mediante las siguientes expresiones, donde T es el

valor de la temperatura en grados Fahrenheit (°F)

W =330+ 0,452T + 0,00415T?
k=0,791+4,63-10"%-T —8,44-1077 - T?
k,=634+775-10"*-T —9,35-1075- T?

k,=1,09+2,84-10"2-T—9,04-107>-T?

De esta forma para una corriente de aire temperatura de 65,6°C (150°F) y una humedad relativa

del 50%, el contenido minimo de humedad posible en los solidos seria de aproximadamente 7,38%.

En el caso del equipo “Secador”, h tiende a 0 ya que se emplea una corriente de aire con una

temperatura muy superior a la de ebullicion del agua, por lo que Mcq también tendera a 0.
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Determinacién de region en grafico de Geldart
De acuerdo con Geldart, se pueden clasificar diferentes materiales sélidos en cuatro grupos

dependiendo de su comportamiento hidrodinamico, estos son:

- Tipo A o “aireables”: solidos de pequeno diametro y densidad inferior a unos 1400 kg/m3.
La velocidad fluidizacidn se puede alcanzar sin problemas.

- Tipo B o “arenosos”: estas particulas son mas gruesas que las anteriores, oscilando entre
40 y 1000 um y poseen densidades de entre 1.400 y 4.000 kg/m3. Puede establecerse una
fluidizacion con burbujas grandes.

- Tipo C o “cohesivos”: polvos muy finos, con un diametro medio generalmente inferior a
50 um. Las fuerzas entre particulas dificultan una correcta fluidizacion.

- Tipo D o "en chorro": particulas mas gruesas dentro de un amplio rango de densidad. Estos
sistemas se caracterizan por tener una alta permeabilidad, lo que genera canalizaciones

grandes y una distribucién desigual del gas.

En el caso de la biomasa introducida en el reactor, la mayoria de sus particulas se encuentran en el
rango de entre 0,9 y 2,5 mm, pudiéndose aproximar a un tamano de grano medio entorno a los 1,4
mm. Por otra parte mientras, el diametro de la particula de arena no llega a variar de forma
apreciable a lo largo del proceso y se mantiene en torno a los 0,9 mm. El valor de la densidad del
SiO; obtenido por bibliografia (Haynes et al.) y el de la base de datos de Aspen coinciden (2650
kg/m3), no lo es asi para el de la biomasa. La densidad de esta es del.259 kg/m3? de acuerdo a los
datos que arroja Aspen, mientras que las fuentes bibliograficas la establecen entorno a los 550
kg/m3... en cualquier caso, como se puede apreciar en la llustracion 33, los dos tipos de solidos que

participan en el fluidizado caen dentro del Grupo D.
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llustracion 33: Caracterizacién de sdlidos en grafico de Geldart
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Determinacién de temperatura idonea para reactor de pirdlisis
La temperatura de trabajo del reactor de pirdlisis se fijo en 760°C (1043 K), esta decision fue

tomada a raiz de diferentes motivos, entre los que se encuentran:

- El rango de validez de la anterior correlacion. De acuerdo a Abdelouahed et al. ésta
es valida entre los 700 °C y 1000 °C.

- La necesidad de aislamiento por perdidas de calor o la resistencia térmica y
mecanica que deberia soportar el reactor, teniendo en cuenta que opera a presion
ligeramente superior a la atmosférica.

- Los productos generados en funcion de la temperatura de operacion.

En primer lugar, se procedioé a construir una tabla para comprender el comportamiento del reactor
y sus productos a diferentes temperaturas, utilizando la correlacion aportada por Abdelouahed et
al. A continuacion, se muestran los porcentajes en peso de cada compuesto a la salida del reactor

dependiendo de la temperatura para el reactor.

Tabla 23: Porcentaje en Peso (%) de voldtiles frente a temperatura (°C)

700 750 800 850 900 950 1000

Y CH,4 6,290 7,018 7,528 7,822 7,899 7,758 7,400
Y H, 0,594 0,695 0,864 1,101 1,406 1,779 2,220
Y CO 36,769 | 38,137 | 39,329 | 40,345 | 41,184 | 41,848 | 42,335
Y H,O 18,335 17,552 17,026 16,759 16,749 16,997 17,503
Y CO, 12,696 12,083 11,668 11,451 11,431 11,610 11,987
Y CH4 3,408 4,018 4,285 4,209 3,789 3,025 1,917
Y CoHe 0,723 0,495 0,309 0,164 0,060 -0,002 -0,023
Y CsHe 1,013 1,657 2,144 2,475 2,650 2,667 2,528
Y C7Hs 3,849 3,740 3,608 3,453 3,275 3,075 2,852
Y CeHeO | 0,835 0,509 0,259 0,084 -0,016 -0,041 0,010
Y CioHs 0,368 0,456 0,501 0,504 0,463 0,380 0,255

Se ha sefalado en color verde el mayor valor alcanzado en la tabla y en rojo el menor, para cada

compuesto. Ademas, se han marcado en rojo los valores negativos, que no tienen sentido en fisico.

Como se puede apreciar en la Tabla 25, una mayor temperatura de operacion se traduce en un
incremento en la cantidad de metano, hidrogeno y mondxido carbono y un descenso en la
generacion de didoxido de carbono y agua. En el caso de los volatiles mas facilmente condensables
(benceno, tolueno, fenol, naftaleno...) no existe una tendencia tan clara, pero se puede apreciar

como operando a 1000°C los tres Ultimos componentes de la tabla obtienen su menor valor.
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Dado que el objetivo de este proyecto es el diseno de una planta capaz de generar gas de sintesis,
lo correcto en este caso seria fijar una temperatura de operacion lo mas alta posible, sin embargo,
temperaturas préximas a los 1000°C pueden acarrear problemas de estrés térmico en el reactor,
asi como la necesidad de un mayor aislamiento para evitar pérdidas o un desvio mayor de energia

al quemador para calentar la arena a una temperatura superior a la que opera el reactor de pirdlisis.

Para alcanzar dichas temperaturas, se requiere una mayor transferencia de calor desde el agente
caloportador (la arena de silice) a la biomasa. Esto puede conseguirse de varias formas, aumentando

la temperatura hasta que se calienta la arena o incrementado la cantidad de esta.

Teniendo en cuenta todo lo descrito anteriormente, se decidio fijar la temperatura de operacion
del reactor de pirolisis en 760°C, al considerase un punto de equilibrio adecuado entre la cantidad

de gases generados y los inconvenientes que surgirian si se incrementase la temperatura.
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Apéndice 5. Calculo de Costes Fijos

A continuacion, se detalla el despiece de los costes fijos de la planta, que incluyen adquisicion de

terreno, adquisiciéon de equipos y su instalacion, los permisos o tasas a abonar. Los elementos

marcados con (*) indican que sus precios se han obtenido de fuentes ajenas a Aspen Plus.

ud. Qty. Precio p/u Coste
Terreno, adecuacion y obras previas
Adquisicién de terreno m? 26064 1,50 € 39.096,00 €
Adecuacién y nivelado de terreno m? 26064 20,00 € 521.280,00 €
Obras y materiales para nueva acometida ea. 1 200.000,00 € 200.000,00 €
Cuotas de extensién (MV) kw 1130 15,34 € 17.338,19 €
Cuotas de acceso (MV) kw 1130 14,73 € 16.642,43 €
Derechos de supervisidn de instalaciones, ea. 1 965,21 € 965,21 €
enganche, verificacion, etc.
Materiales, equipos (Con instalacion)
Filtro de bolsa * ea. 1 24.000 24.000,00 €
Bomba hidraulica ea. 1 61.500 61.500,00 €
Separador ciclénico ea. 2 7.500 15.000,00 €
Compresor (49 kW) ea. 1 863.600 863.600,00 €
Compresor (565 kW) ea. 1 1.928.400 1.928.400,00 €
Compresor (169 kW) ea. 1 1.419.800 | 1.419.800,00 €
Compresor (68 kW) ea. 1 863.600 863.600,00 €
Trituradora * ea. 2 108.00 21.600,00 €
Separador Flash ea. 1 1.316.00 131.600,00 €
Cambiador de calor (1228 kW) ea. 1 175.600 175.600,00 €
Cambiador de calor (650 kW) ea. 1 95.300 95.300,00 €
Cambiador de calor (617 kW) ea. 1 103.500 103.500,00 €
Cambiador de calor (109 kW) ea. 1 92.900 92.900,00 €
Cambiador de calor (651 kW) ea. 1 155.000 155.000,00 €
Lecho Fluidizado para Pirdlisis * ea. 1 1.274.500 1.274.500,00 €
Camara de combustion * ea. 1 600.000 600.000,00 €
Torre de Scrubbing ea. 1 184500 184.500,00 €
Secador ea. 1 67400 67.400,00 €
Torre de Stripping ea. 1 241100 241.100,00 €
Tamices ea. 2 26300 52.600,00 €
Tuberias y conductos Planta m 300 34,64 10.392,00 €
Tuberias y conductos Exterior m 2000 34,92 69.840,00 €

Total 9.247.053,83 €
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Apéndice 6. Normativa Aplicada
- Ley 21/2013, de 9 de diciembre, de Evaluacion Ambiental.

- Real Decreto 815/2013, de 18 de octubre (Reglamento de emisiones industriales)
- Ley 16/2002, de | de julio, de Prevencién y Control Integrados de Ila

Contaminacion.
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Apéndice 7. Analisis Energético y Exegético
El objetivo principal de la planta que se ha estudiado es la produccion de gas de sintesis, que podra

ser utilizado en la creacion de hidrocarburos liquidos y estos a su vez, podrian llegar a emplearse

en motores de combustidn interna para el transporte rodado o la aviacion, por ejemplo.

Sin embargo, el uso de la biomasa en su forma primaria como combustible también permite obtener
energia, por lo que es necesario justificar la puesta en marcha de esta planta desde un punto de
vista energético. A continuacion, se realizara un balance energético de la energia que se introduce
y sale del sistema. Se ha simplificado este paso suponiendo que la temperatura de entrada y salida

de todas las corrientes es la misma y solo se atenderan los caudales masicos y poderes calorificos.

Input Energético

Podemos calcular el poder calorifico inferior de aproximadamente 19 MJ/kg (Telmo et al,, 2011 y
Davis et al., 2022), con un caudal masico de 2.500 kg/h, se puede asumir por tanto que se estan
introduciendo al sistema 13.200 kW en términos de potencia. Ademas de la energia quimica

contenida en la biomasa, hay un aporte desde la red eléctrica de 1.130 kWV.

Output Energético

Con el caudal masico y el PCl -datos obtenidos desde el programa- del syngas de salida y el gas
pobre generado, la potencia que podrian desarrollar dichas corrientes son 10.900 kW y 1.250 kW
para el syngas y el gas pobre, respectivamente. Al evacuar calor para su uso en el district heating,
también se extrae energia del sistema, en total se cederian 1.230 kWV al exterior. Por Gltimo, existen
otras salidas del sistema, como lo son la corriente de aire de secado y los gases de combustion del
QUEMADOR, cuya energia calorifica se pierde al no ser aprovechada y se van a agrupar dentro de

las pérdidas del sistema, unos 1.760 kW en total.

E. Eléctrica [ Pérdidas Pirdlisis Salida Agua DH
1,130 1,760 1,230

Salida Gas Pobre
1,250

Biomasa S’]IZtgrSnOa ?%T; Gasolina
13,200 . Salida Syngas
10,090
Pérdidas F-T
5,045

Figura 4: Diagrama de Sankey de la planta
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Dado que estariamos obteniendo 10.900 kW equivalentes de syngas tras haber introducido 14.330
kW, podemos estimar que la eficiencia total del proceso de pirdlisis se encuentra en torno al 70%.
Sin embargo, debido a que se tiene la intencion de utilizar el gas de sintesis para producir
hidrocarburos liquidos, se va a tener en cuenta la eficiencia de un proceso Fischer-Tropsch. De
acuerdo con Haro et al. (2013) la eficiencia energética de los procesos F-T oscila entre 37,5y 41,1%
para producir gasolinas y olefinas a partir de biomasa y aproximadamente un 50% partiendo de

syngas, por lo que la corriente del producto final tendria una potencia equivalente a 5.045 kW.

Recordemos que se ha partido de una corriente de biomasa que podria haber sido utilizada como
combustible directamente. Una estufa o caldera alimentada por biomasa puede llegar a alcanzar
rendimientos del 85% por lo que hacer esta comparativa puede llevar a creer que se ha llevado a

cabo un proceso ineficiente.

Pese a esto ultimo, y teniendo presente que efectivamente este sistema BtL (Biomass to Liquid fuels)
presenta perdidas de energia, este sistema sigue siendo mucho mas eficiente que utilizar la biomasa

directamente para el transporte.

Por ejemplo, un Dacia Sandero (uno de los coches mas vendidos en afio 2023 en Espaia) posee una
capacidad en el depdsito de combustible de 50 | (36 kg de combustible aproximadamente). Aun
suponiendo una conversion de energia quimica a mecanica idéntica a la de un motor de gasolina,
nos topamos con el problema de la densidad energética. Tomando un PCl de 34,2 M)/l para la
gasolina, 19 MJ/kg para la biomasa utilizada y sabiendo que esta tiene una densidad de
aproximadamente 550 kg/m3 podemos calcular el volumen y masa que serian necesarios para igualar

la cantidad de energia:

501342 M/ = 1710 M)

1710 MJ

1710 M) =m-19"/ > m= W
19 /kg

=90kg =V ~ 1631

La biomasa llegaria a ocupar 3 veces el espacio requerido.

Esta es la principal ventaja de los combustibles sintéticos a partir de biomasa: la posibilidad de usarse
en motores de combustion interna de forma habitual, con una infraestructura para su distribucion

ya establecida.
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Apéndice 8. Analisis de Emisiones

CO2

Las emisiones totales de diéxido de carbono son 1.317,2 kg/h o 10,54 kt/ano-operacién. La mayor
parte de las emisiones de CO; provienen de los gases de combustion generados en el equipo
‘QUEMADOR’, unos 1.295,2 kg/h. De los 22 kg/h restantes, encontramos casi su totalidad en la
corriente de gas pobre que no se envi6 al quemador. De esta forma la cantidad de CO»eq producido

por MJ en una hora de operacién seria:

Conen 13172008 g
m C02eq = Zgoaomy — 307wy

Habiendo establecido anteriormente que la eficiencia de un proceso F-T a partir de syngas es de
aproximadamente el 50%. La cantidad de COzeq producido desde la entrada de la biomasa hasta el
deposito de un vehiculo sera el doble, es decir, alrededor de 67,2 g/M|. Este es un valor
marcadamente superior al que encontramos en combustibles tradicionales. Segiin M. Kerler et al.,
2014 las emisiones WTT (o sea, del pozo al depésito, se refiere al proceso de extraccion
trasformacion y distribucién de un combustible) de CO»eq para la gasolina en Alemania, EEUU y

China se encuentran en torno a los 14, 18 y 20 gCO,eq/M].
Hay diferentes lecturas que se pueden extraer en vista de estos datos:

- La industria petroquimica, aunque indudablemente es la principal responsable de las
emisiones de CO; antropogénico a la atmosfera, cuenta con una soélida cadena de
suministro y unos procesos maduros que han ido haciéndose mas eficiente con el paso
del tiempo gracias a la economia de escala y los avances tecnologicos.

- La sintesis de hidrocarburos liquidos a partir de biomasa puede llegar a ser mas
contaminante por unidad de energia producida si no se repone la biomasa utilizada.
Esto puede contrastarse en el reporte de Haynes et al. 2013, donde se muestra como
las emisiones de GEI WTT para producir DME a partir de biomasa de cultivo o residual

(barras 5% y 6* desde izq.) son aproximadamente 8 y 4 gCO,eq/M].
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Figura 5: Emisiones de GEI por diferentes vias de produccion de DME sintético
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Compuestos nitrogenados, sulfurados o halogenados

El contenido el inicial de nitrogeno en la biomasa era de un 0,09%, mientras que el del azufre, el

cloro u otros oligoelementos presentes en la biomasa se considero nulo. Como se puede ver a lo

largo del desarrollo, se han considerado Gnicamente 3 sustancias nitrogenadas en el proceso: HCN,

NH3 y NO (sin contar con el nitrégeno diatébmico, N,). En una situacion real, se generan muchas

otras sustancias nitrogenadas, sulfuradas o halogenadas.

Si analizamos las corrientes de salida del sistema, podemos averiguar la cantidad de compuestos

nitrogenados que se expulsan al exterior.

Tabla 24:Flujos mdsicos de compuestos nitrogenados en las corrientes de salida

AIRESUCI | AQEXCESS | FLUEGAS2 | HCGAS SYNGAS6
NHs (kg/h) 1,39E-01 | 3,43E-04 | 1,08E-13 | 1,44E-02| 1,39E-03
NO (kg/h) 0,00E+00 | 0,00E+00 | 3,60E-01 | 0,00E+00 | 0,00E+00
HCN (kg/h) 9,06E-06 | 1,58E-24 | 6,12E-22 | 4,82E-04 | 2,11E-20

Tabla 25: Concentraciones de compuestos nitrogenados en las corrientes de salida gaseosas

AIRESUCI FLUEGAS2 | HCGAS SYNGAS6
NH3 (mg/Nm?3) 5,97E+01 9,68E-12 5,64E+01 1,56E+01
NO (mg/Nm?) 0,00E+00 3,22E+01 0,00E+00 |  0,00E+00
HCN (mg/Nm?3) 3,89E-03 5,46E-20 1,89E+00 2,38E-16

Tabla 26: Concentraciones de compuestos nitrogenados en las corrientes de salida liquidas

AQEXCESS
NH3 (mg/I) 9,34E+00
NO (mg/l) 0,00E+00
HCN (mg/l) 4,29E-20
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Apéndice 9. Limitaciones y lineas de trabajo futuras

Composicion de la biomasa y reacciones termoquimicas

En el trabajo realizado se han asumido ciertas condiciones o hecho algunas simplificaciones que no
reflejan la realidad del todo. Esto se ha hecho debido a que las reacciones que se dan en los procesos
de pirdlisis o gasificacion a partir de la biomasa, son extremadamente complejos debido a la
naturaleza heterogénea de esta. La biomasa vegetal estd formada principalmente por celulosa,
hemicelulosa y lignina, siendo las dos primeras largas cadenas de glicidos y la dltima una estructura

de compuestos aromaticos cuyo peso molecular puede alcanzar las 10.000 umas.

Hemicelullose Celullose

Oon

* Bl

HO on

Debido a esto, los productos que se generan durante la pirdlisis o la composicion quimica de la
biomasa son demasiado numerosos como para introducirlos en el programa por lo que se recurre
a simplificar el proceso. Similarmente, a la hora de definir la composicién de la biomasa y que
elementos la componen se ha simplificado el problema considerando el azufre o cloro como
inexistentes. Esto hace que los gases contaminantes como el SO, el HyS, o el COS no aparezcan
en la simulacion, lo que a su vez consigue que los problemas de depuracién del gas de sintesis sean

mucho mas sencillos.

Espacios protegidos y limitacion de uso de biomasa

La disponibilidad de la materia prima podria verse comprometida en caso de utilizar Gnicamente
biomasa forestal de una sola especie o por limitar el uso de la co-pirdlisis de otros residuos en la
planta. La masa forestal mas cercana a la planta seria la del Parque regional de la Cuenca Alta del
Manzanares, un espacio protegido que cae dentro de la categoria V de la IUCN. Esta categoria
engloba a espacios con un plan de conservacion natural explicito, pero también permite una serie
de actividades con animo de lucro. Las zonas que caen dentro de esta categoria deben representar
un equilibrio entre las personas y la naturaleza, pudiendo tener actividades agricolas y forestales en

condiciones que aseguren la proteccion continua o la restauracion ecolégica del area.
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Posibilidad de incluir otro tipo de materia prima

A raiz del tltimo punto sobre la posibilidad de no poder acceder a un volumen de biomasa adecuado,
se puede plantear la posibilidad de usar otro tipo de biomasa o a la co-pirdlisis de algunas fracciones
de RSU. Debido a que el objetivo principal de la planta es la generacion de gas de sintesis, la
introduccion de residuos agricolas como la paja de trigo u otros cereales podria ser beneficiosa,
esto se debe a la alta proporcion (celulosa + hemicelulosa) / lignina que las caracteriza y que

generalmente resulta en un alto rendimiento de gas de sintesis. (Mishra et al., 2021).

La co-pirolisis de ciertas fracciones de los RSUs también resultaria atractiva. En el caso de los
plasticos, el contenido en ceniza, nitrégeno o azufre es cercano a cero en la gran mayoria de los
casos lo cual resulta muy ventajoso. Por otra parte, la pirdlisis de estas fracciones de RSU y su
investigacion ha ido generalmente mas orientada a conseguir bioaceites. El uso de RSU como
materia prima podria conllevar también a tener que tratar las cenizas generadas como residuos

peligrosos, con una clasificacion en el codigo LER diferente a la cual se ha utilizado en este trabajo.

Posibles mejoras a futuro
Como se ha mencionado en el primer punto de este apartado, existen varias idealizaciones que
facilitan el modelado de una planta de pirélisis. Sin embargo, una simulaciéon mas realista y fidedigna

con la realidad deberia incluir los siguientes cambios:

- Un andlisis elemental mas preciso, donde el azufre y el cloro no sean omitidos y
puedan tomar parte en ciertas reacciones. Esto conllevaria un replanteamiento de
los sistemas de limpieza del syngas antes de su comercializacion.

- Un mejor aprovechamiento de la energia térmica. La cantidad de calor generado y
las temperaturas que se llegan a alcanzar no son lo suficientemente altas como para
justificar la instalacion de una serie de equipos que pudieran desarrollar un ciclo
Brayton o Rankine sin afectar significativamente a la cantidad de gas de sintesis
generado. En el caso de esta simulacion, la planta cuenta con una serie de
cambiadores de calor con los que se pretende aprovechar parte de esta energia
residual: secando la biomasa antes del proceso, precalentado el aire que se empleara
en el quemador, etc. Sin embargo, los gases de combustion abandonan el sistema
con una temperatura relativamente elevada y se deberia estudiar la posibilidad de

aprovecharla de alguna manera.
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Otra simplificacion que se deberia mencionar es la descomposicion del biochar en
sus componentes elementales, esto es, separar el carbono, hidrégeno, oxigeno,
nitrégeno y cenizas. Esta transformacién se acept6 en el bloque de pirdlisis debido
a que el programa no es capaz de “quemar sustancias no-convencionales”, pero por
supuesto no sucede de esta forma fuera de la simulacién.

Los gases de combustion pasan por un separador ciclénico para reintroducir la
arena caliente en el sistema, sin embargo, normalmente se suele complementar la
separacion de solidos en suspension con precipitadores electroestaticos o filtros
ceramicos o de bolsa. No existen solidos en suspension en las corrientes
FLUEGASI y FLUEGAS?2 debido a que el carbono reacciona completamente con el
oxigeno y que la arena no sufre una disminucién en el tamafo de particula (cosa
que no sucederia en la vida real, debido al roce entre los granos de silice o al choque

con las paredes de los reactores).

77



Apéndice 10. Planos y Esquemas de Planta y Equipos

Esquema general de la planta




Cambiador de calor HEATX1 — Esquema general
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Cambiador de calor HEATX1 — Distribucion de tubos

T

T X-Flow Direction

Longitud de los tubos: 2 m

Diametro exterior de los tubos: 2,54 cm

Espesor del tubo: 0,165 cm
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Cambiador de calor HEATX2 — Esquema general
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Cambiador de calor HEATX2 — Distribucion de tubos

82,49 mm

103,11 mm

.

19,05

T

—)I 23,8125 I%

Shell inside diameter mm | 336,55

Front head inside diameter mm 317,5

Outer tube limit mm 304,8

Tube number (calcs.) 109

Tube number (layout) 109

Tube length mm | 1650

Tube O.D. mm 19,05

Tube pitch mm | 23,8125

Tube pattern 30

Tube passes 1

Tie rod number 4

Tie rod diameter mm | 9,55

Sealing strips (pairs) 1

Baffle type Single segmental
Centre to outer baffle cut mm 41,2444
Centre to inner baffle cut

Impingement protection None
Shell Side Inlet Nozzle Inside Diameter mm 202,7174
Shell Side Outlet Nozzle Inside Diameter mm 202,7174

Notes:

Company
Location:
Service of Unit:
Item No.

Date:

Our Reference:
Your Reference:

Rev No.: Job No.

Scale:
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Rev: |Date: | Description | Dwg. | Chk. | Appd.

ASME Code Sec Vill Div 1

TEMA Type: BEM
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Cambiador de calor HEATX3 — Esquema general
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Nurpber of Passes 1 4 Company Name
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Weight Summary TEMA Type: BEM
Empty Flooded Bundle Size: 205 - 1350 Dwg No.: Rev:
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Cambiador de calor HEATX3 — Distribucion de tubos

N
N

_
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Shell inside diameter

mm | 2050034

Front head inside diameter

mm | 198,4502

Outer tube limit

mm 185,7502

Tube number (calcs.) 31
Tube number (layout) 31
Tube length mm | 1350
Tube O.D. mm 19,05
Tube pitch mm 23,8125
Tube pattern 30
Tube passes 4

Tie rod number 4

Tie rod diameter mm | 9,55
Sealing strips (pairs) 3

Baffle type Single segmental
Centre to outer baffle cut mm 14,3028
Centre to inner baffle cut
Impingement protection None
Shell Side Inlet Nozzle Inside Diameter mm 77,9272
Shell Side Outlet Nozzle Inside Diameter mm | 90,1192
Notes: Company:
Location:
Service of Unit: Our Reference:
Item No. Your Reference:
Date: Rev No. Job No.
City, State
Scale:
Rev: | Date: | Description | Dwg. | Chk. | Appd.| AsSME Code Sec vill Div 1
T Tube Layout
Size: 205 - 1350 Dwg No. Rev:
TEMA Class: R -refinery service | B7 2
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Cambiador de calor HEATX4 — Esquema general

Views on arrow A
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T2 | 8,625" | 0,322" Slip on Test Pressure psi
Number of Passes 1 2 Company Name
Radiography :
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. Rev: | Date:| Description | Dwg. | Chk. |Appd.||ASME Section il Div. 1 Setting Plan
Weight Summary TEMA Type: BEM
Empty | Flooded | Bundle Size: 24 - 94 Dwg No: Rev:
4312 1b | 59901b | 2563 Ib TEMA Class: R HEATX4 1
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Cambiador de calor HEATX4 — Distribucion de tubos




Apéndice | |. Balance de Materia (Caudal masico y propiedades fisicas)

STREAM NAME UNITS AIRE1 AIRE2 AIRE3 AIRE4 AIRE5 AIRE6 AIRELIMP AIRESUCI
FROM HEATX1 SECADOR COMPR4 HEATX4 STRIPPER
TO HEATX1 SECADOR COMPR4 HEATX4 FLDZBED2 STRIPPER

STREAM CLASS MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD
TEMPERATURE c 2,5000E+01 1,4000E+02 1,1005E+02 2,5000E+01 7,5649E+01 5,4221E+02 2,5000E+01 7,6051E+01
PRESSURE atm 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,5000E+00 1,5000E+00 1,0100E+00 1,0000E+00
VAPOR FRACTION 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00
LIQUID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SOLID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
ENTHALPY cal/gm -6,7442E-02 2,7863E+01 4,3761E+00 -6,7442E-02 1,2179E+01 1,3000E+02 -6,8116E-02 -8,2210E+02
DENSITY gm/cc 1,1799E-03 8,5090E-04 9,1473E-04 1,1799E-03 1,5123E-03 6,4652E-04 1,1917E-03 8,7246E-04
ENTHALPY FLOW kw -1,5687E+00 6,4810E+02 1,0231E+02 -3,7257E-01 6,7278E+01 7,1816E+02 -1,1883E-01 -1,9412E+03
MASS FLOWS kg/h 2,0000E+04 2,0000E+04 2,0102E+04 4,7500E+03 4,7500E+03 4,7500E+03 1,5000E+03 2,0304E+03
H2 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,1461E-04
02 kg/h 4,6583E+03 4,6583E+03 4,6583E+03 1,1064E+03 1,1064E+03 1,1064E+03 3,4938E+02 3,4933E+02
N2 kg/h 1,5342E+04 1,5342E+04 1,5342E+04 3,6436E+03 3,6436E+03 3,6436E+03 1,1506E+03 1,1506E+03
co kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 6,9974E-03
CO2 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 8,4475E-02
H20 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 1,0203E+02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 5,2997E+02
CH4 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,4536E-07
C2H4 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 4,6461E-02
C2H6 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,8949E-03
C6H6 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,0629E-01
C7H8 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 9,8919E-03
C6H60 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C10H8 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,5987E-02
C kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOMASA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOCHAR kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CENIZA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SI02 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
NH3 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,3887E-01
NO kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 9,0585E-06
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STREAM NAME Units AQEXCESS AQWASH1 AQWASH2 AQWASH3 AQWASH4 AQWASH5 AQWASH6 AQWASH7
FROM B4 SCRUBBER HEATX2 FLASH1 HEATX3 STRIPPER HEAT-OUT
TO SCRUBBER HEATX2 FLASH1 HEATX3 STRIPPER HEAT-OUT B4

STREAM CLASS MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD
TEMPERATURE c 2,5000E+01 2,5000E+01 3,3304E+01 7,4835E+01 7,3111E+01 7,6528E+01 6,4489E+01 2,5000E+01
PRESSURE atm 1,0000E+00 1,5000E+01 1,5000E+01 1,5000E+01 1,1000E+00 1,0565E+00 1,0000E+00 1,0000E+00
VAPOR FRACTION 5,1573E-07 0,0000E+00 0,0000E+00 1,6813E-02 0,0000E+00 4,1158E-08 0,0000E+00 5,2786E-07
LIQUID FRACTION 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 9,8319E-01 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00
SOLID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
ENTHALPY cal/gm -3,8148E+03 -3,7891E+03 -3,7266E+03 -3,7060E+03 -3,7627E+03 -3,7590E+03 -3,7721E+03 -3,8148E+03
DENSITY gm/cc 9,9353E-01 9,9395E-01 9,7845E-01 4,8825E-01 9,4624E-01 9,4270E-01 9,5500E-01 9,9352€-01
ENTHALPY FLOW kw -1,6201E+02 -1,1017E+05 -1,1182E+05 -1,1120E+05 -1,1057€+05 -1,1046E+05 -1,0852E+05 -1,0975E+05
MASS FLOWS ke/h 3,6517E+01 2,5000E+04 2,5800E+04 2,5800E+04 2,5267E+04 2,5267E+04 2,4737E+04 2,4737E+04
H2 ke/h 8,1204E-37 4,7646E-34 1,9891E+00 1,9891E+00 1,1461E-04 1,1461E-04 5,5674E-34 5,5674E-34
02 ke/h 6,6864E-05 4,5741E-02 5,9402E-08 5,9402E-08 3,5519E-11 3,5519E-11 4,5843E-02 4,5843E-02
N2 ke/h 1,4638E-05 1,0001E-02 2,2869E-09 2,2869E-09 1,0143€-13 1,0143€-13 1,0036E-02 1,0036E-02
co ke/h 2,5516E-36 1,4870E-33 1,9864E+02 1,9864E+02 6,9974E-03 6,9974E-03 1,7494E-33 1,7494€-33
co2 ke/h 1,0641E-24 6,3691E-22 4,2794E+01 4,2794E+01 8,4475E-02 8,4475E-02 7,2956E-22 7,2956E-22
H20 ke/h 3,6517E+01 2,5000E+04 2,5368E+04 2,5368E+04 2,5266E+04 2,5266E+04 2,4736E+04 2,4736E+04
CHa ke/h 2,0554E-35 1,2028€-32 4,8592E-04 4,8592E-04 1,4536E-07 1,4536E-07 1,4092€-32 1,4092€E-32
C2Ha ke/h 1,0103E-28 5,9447E-26 9,8658E+01 9,8658E+01 4,6461E-02 4,6461E-02 6,9267E-26 6,9267E-26
C2H6 ke/h 1,6217E-30 9,5092€E-28 1,0873E+01 1,0873E+01 3,8949E-03 3,8949E-03 1,1118€-27 1,1118€-27
C6H6 ke/h 2,1180E-22 1,2495E-19 2,3072E+01 2,3072E+01 1,0629€-01 1,0629€-01 1,4521E-19 1,4521E-19
C7H8 ke/h 3,2213E-31 1,8510E-28 4,1796E+01 4,1796E+01 9,8919E-03 9,8919E-03 2,2086E-28 2,2086E-28
C6H60 ke/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C10H8 ke/h 1,8743E-24 1,0762€-21 1,4151E+01 1,4151E+01 3,5987E-02 3,5987E-02 1,2851€-21 1,2851E-21
c ke/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOMASA ke/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOCHAR ke/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CENIZA ke/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
5102 ke/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
NH3 ke/h 3,4343E-04 4,0073E-01 4,0248E-01 4,0248E-01 3,7433E-01 3,7433E-01 2,3546E-01 2,3546E-01
NO ke/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN ke/h 1,5759€-24 2,5808E-18 9,5014E-04 9,5014E-04 9,0585E-06 9,0585E-06 1,0805E-21 1,0805E-21
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STREAM NAME UNITS AQWASHS8 AQWASH9 AREN+ASH ARENA1 ARENA2 ASH-FILT ASH-TAMI BIO+AR1
FROM B4 BOMBA1 CICLON2 TAMIZ2 BAGFILTR TAMIZ2 B5

TO BOMBA1 TAMIZ2 B5 FLZDBED1
STREAM CLASS MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD
TEMPERATURE C 2,5000E+01 2,5278E+01 9,2028E+02 9,0000E+02 9,2028E+02 4,8065E+02 9,2028E+02 8,1047E+02
PRESSURE atm 1,0000E+00 1,5000E+01 1,0500E+00 1,0000E+00 1,0500E+00 1,1908E+00 1,0500E+00 1,0000E+00
VAPOR FRACTION 5,1573E-07 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
LIQUID FRACTION 1,0000E+00 1,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SOLID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00
ENTHALPY cal/gm -3,8148E+03 -3,8142E+03 -3,3623E+03 -3,3710E+03 -3,3625E+03 -9,3801E+01 -2,4881E+03 -3,2485E+03
DENSITY gm/cc 9,9353E-01 9,9368E-01 2,5611E+00 2,5630E+00 2,5611E+00 3,4869E+00 2,7493E+00 2,4146E+00
ENTHALPY FLOW kw -1,1092E+05 -1,1090E+05 -1,4080E+05 -1,4114E+05 -1,4078E+05 -1,2804E-06 -2,2966E+01 -1,4507E+05
MASS FLOWS kg/h 2,5000E+04 2,5000E+04 3,6007E+04 3,6000E+04 3,5999E+04 1,1737E-05 7,9366E+00 3,8398E+04
H2 kg/h 5,5593E-34 5,5593E-34 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
02 kg/h 4,5776E-02 4,5776E-02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
N2 kg/h 1,0021E-02 1,0021E-02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
co kg/h 1,7468E-33 1,7468E-33 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C0o2 kg/h 7,2849E-22 7,2849E-22 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
H20 kg/h 2,5000E+04 2,5000E+04 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CH4 kg/h 1,4071E-32 1,4071E-32 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C2H4 kg/h 6,9166E-26 6,9166E-26 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C2H6 kg/h 1,1102E-27 1,1102E-27 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C6H6 kg/h 1,4500E-19 1,4500E-19 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C7H8 kg/h 2,2053E-28 2,2053E-28 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C6H60 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C10H8 kg/h 1,2832E-21 1,2832E-21 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOMASA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 2,3979E+03
BIOCHAR kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CENIZA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 7,4334E+00 0,0000E+00 5,3860E+00 1,1737E-05 2,0474E+00 0,0000E+00
SI02 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 3,6000E+04 3,6000E+04 3,5994E+04 0,0000E+00 5,8892E+00 3,6000E+04
NH3 kg/h 2,3512E-01 2,3512E-01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
NO kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN kg/h 1,0789E-21 1,0789E-21 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
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STREAM NAME Units BIO+AR2 BIO+AR3 BIOMA1 BIOMA2 BIOMA3 BIOMA4 BIOMAS5 BIOMAG6
FROM FLZDBED1 B11 CRUSHER1 B3 TAMIZ1 TAMIZ1 CRUSHER2
TO B11 REACPIRO CRUSHER1 B3 TAMIZ1 SECADOR CRUSHER2 B3

STREAM CLASS MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD
TEMPERATURE C 7,9825E+02 7,9825E+02 2,5000E+01 2,5000E+01 2,5298E+01 2,5298E+01 2,5298E+01 2,5298E+01
PRESSURE atm 1,3549E+00 1,3250E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00
VAPOR FRACTION 0,0000E+00 2,7850E-02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
LIQUID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SOLID FRACTION 1,0000E+00 9,7215E-01 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00
ENTHALPY cal/gm -3,2542E+03 -3,1808E+03 -1,5401E+03 -1,5401E+03 -1,5400E+03 -1,5400E+03 -1,5400E+03 -1,5400E+03
DENSITY gm/cc 2,4164E+00 6,8914E-03 1,2597E+00 1,2597E+00 1,2597E+00 1,2597E+00 1,2597E+00 1,2597E+00
ENTHALPY FLOW kw -1,4527E+05 -1,4611E+05 -4,4779E+03 -4,4779E+03 -1,2308E+04 -4,4774E+03 -7,8308E+03 -7,8308E+03
MASS FLOWS kg/h 3,8385E+04 3,9498E+04 2,5000E+03 2,5000E+03 6,8723E+03 2,5000E+03 4,3723E+03 4,3723E+03
H2 kg/h 0,0000E+00 9,8166E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
02 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
N2 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
co kg/h 0,0000E+00 6,6087E+02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
COo2 kg/h 0,0000E+00 2,1782E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
H20 kg/h 0,0000E+00 1,8974E+02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CH4 kg/h 0,0000E+00 6,5129E-04 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C2H4 kg/h 0,0000E+00 5,0247E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C2H6 kg/h 0,0000E+00 5,5298E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C6H6 kg/h 0,0000E+00 2,4784E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C7H8 kg/h 0,0000E+00 4,1677E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C6H60 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C10H8 kg/h 0,0000E+00 7,1971E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOMASA kg/h 2,3852E+03 2,3979E+03 2,5000E+03 2,5000E+03 6,8723E+03 2,5000E+03 4,3723E+03 4,3723E+03
BIOCHAR kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CENIZA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SI02 kg/h 3,6000E+04 3,6000E+04 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
NH3 kg/h 0,0000E+00 1,5971E-03 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
NO kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN kg/h 0,0000E+00 4,8322E-04 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
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STREAM NAME UNITS BIOMA?7 CHAR+AR1 CHAR+AR2 FLUEGAS1 FLUEGAS2 GAS-CICL GAS-FILT GASES1
FROM SECADOR B29 B30 CICLON2 HEATX4 CICLON1 BAGFILTR HEATX1

TO B5 B30 FLDZBED2 HEATX4 HEATX1 B25 BAGFILTR
STREAM CLASS MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD
TEMPERATURE C 1,0193E+02 7,4038E+02 7,4038E+02 9,2028E+02 5,5221E+02 7,4038E+02 4,8065E+02 4,8065E+02
PRESSURE atm 1,0000E+00 1,2000E+00 1,2000E+00 1,0449E+00 1,0449E+00 1,1932E+00 1,1908E+00 1,1932E+00
VAPOR FRACTION 0,0000E+00 6,2604E-05 5,9474E-05 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00
LIQUID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SOLID FRACTION 1,0000E+00 9,9994E-01 9,9994E-01 1,8637E-08 1,8637E-08 3,5970E-09 0,0000E+00 3,5970E-09
ENTHALPY cal/gm -1,4108E+03 -3,4058E+03 -3,4058E+03 -3,8003E+02 -4,8688E+02 -6,8405E+02 -8,5525E+02 -8,5525E+02
DENSITY gm/cc 1,2597E+00 1,8414E+00 1,8681E+00 3,2361E-04 4,6791E-04 1,8322E-04 2,4582E-04 2,4633E-04
ENTHALPY FLOW kw -3,9344E+03 -1,3635E+05 -1,4353E+05 -2,3149E+03 -2,9657E+03 -2,5958E+03 -3,2455E+03 -3,2455E+03
MASS FLOWS kg/h 2,3979E+03 3,4423E+04 3,6235E+04 5,2376E+03 5,2376E+03 3,2629E+03 3,2629E+03 3,2629E+03
H2 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,1928E-06 1,1928E-06 2,9119E+02 2,9119E+02 2,9119E+02
02 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,3945E+02 1,3945E+02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
N2 kg/h 0,0000E+00 2,1550E+00 2,1550E+00 3,6456E+03 3,6456E+03 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
co kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 7,4612E-05 7,4612E-05 1,9604E+03 1,9604E+03 1,9604E+03
C0o2 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,2952E+03 1,2952E+03 6,4612E+01 6,4612E+01 6,4612E+01
H20 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,5698E+02 1,5698E+02 5,6282E+02 5,6282E+02 5,6282E+02
CH4 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,5456E-32 1,5456E-32 1,9319E-03 1,9319E-03 1,9319E-03
C2H4 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,2138E-34 3,2138E-34 1,4905E+02 1,4905E+02 1,4905E+02
C2H6 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,2769E-36 1,2769E-36 1,6403E+01 1,6403E+01 1,6403E+01
C6H6 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,0809E-33 1,0809E-33 7,3515E+01 7,3515E+01 7,3515E+01
C7H8 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,8579E-35 1,8579E-35 1,2363E+02 1,2363E+02 1,2363E+02
C6H60 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 2,4697E-34 2,4697E-34 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C10H8 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,3304E-48 3,3304E-48 2,1348E+01 2,1348E+01 2,1348E+01
C kg/h 0,0000E+00 2,1416E+02 2,2543E+02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOMASA kg/h 2,3979E+03 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOCHAR kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CENIZA kg/h 0,0000E+00 7,0619E+00 7,4335E+00 9,7614E-05 9,7614E-05 1,1737E-05 0,0000E+00 1,1737E-05
SI02 kg/h 0,0000E+00 3,4200E+04 3,6000E+04 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
NH3 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,0833E-13 1,0833E-13 4,7375E-03 4,7375E-03 4,7375E-03
NO kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,5999E-01 3,5999E-01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 6,1155E-22 6,1155E-22 1,4334E-03 1,4334E-03 1,4334E-03
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STREAM NAME UNITS HCBURNER HCGAS NULL PYRINT1 PYRINT2 PYRINT3 PYRINT4 PYROUT1
FROM B1 B1 FLDZBED2 B10 B12 B28 B10 REACPIRO
TO FLDZBED2 B12 B28 B14 B14 B10
STREAM CLASS MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD
TEMPERATURE C 7,3111E+01 7,3111E+01 7,1679E+02 7,6000E+02 8,7466E+02 8,8881E+02 7,6000E+02 7,6000E+02
PRESSURE atm 1,1000E+00 1,1000E+00 1,0927E+00 1,2000E+00 1,2000E+00 1,2000E+00 1,2000E+00 1,2000E+00
VAPOR FRACTION 1,0000E+00 1,0000E+00 0,0000E+00 4,6773E-02 5,2624E-02 8,0944E-02 8,0273E-02
LIQUID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SOLID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 1,0000E+00 9,5323E-01 9,4738E-01 9,1906E-01 9,1973E-01
ENTHALPY cal/gm -1,0186E+03 -1,0186E+03 -3,4143E+03 4,7002E+02 4,7002E+02 4,7002E+02 -3,2115E+03 -3,1810E+03
DENSITY gm/cc 1,0678E-03 1,0678E-03 2,5786E+00 1,4032E+00 6,5219E-04 6,5659E-04 2,3098E-03 2,3290E-03
ENTHALPY FLOW kw -3,0801E+02 -3,2347E+02 -2,5393E-11 1,7893E+02 1,7893E+02 1,7893E+02 -1,4630E+05 -1,4612E+05
MASS FLOWS kg/h 2,6000E+02 2,7305E+02 6,3949E-12 3,2733E+02 3,2733E+02 3,2733E+02 3,9171E+04 3,9498E+04
H2 kg/h 9,7016E-01 1,0188E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,2701E+01 1,2163E+01 2,6878E+02 2,6878E+02
02 kg/h 2,8957E-08 3,0410E-08 0,0000E+00 0,0000E+00 4,5062E-01 2,8751E-22 0,0000E+00 0,0000E+00
N2 kg/h 1,1154E-09 1,1714E-09 0,0000E+00 0,0000E+00 2,1581E+00 2,1550E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
co kg/h 9,6888E+01 1,0175E+02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 7,4908E-01 1,5786E+03 1,5786E+03
COo2 kg/h 2,0832E+01 2,1878E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 2,2609E-04 3,0826E+02 3,0826E+02
H20 kg/h 4,9426E+01 5,1906E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 2,5425E-02 6,0631E+02 6,0631E+02
CH4 kg/h 2,3694E-04 2,4883E-04 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 2,1284E+00 1,7287E+01 1,7287E+01
C2H4 kg/h 4,8099E+01 5,0513E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,7969E-04 1,4824E+02 1,4824E+02
C2H6 kg/h 5,3014E+00 5,5674E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 5,4767E-05 1,6403E+01 1,6403E+01
C6H6 kg/h 1,1202E+01 1,1764E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 2,5834E-11 6,7023E+01 6,7023E+01
C7H8 kg/h 2,0382E+01 2,1404E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,4791E-14 1,3049E+02 1,3049E+02
C6H60 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 7,6267E-18 1,0835E+01 1,0835E+01
C10H8 kg/h 6,8850E+00 7,2305E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,2745E-19 1,8399E+01 1,8399E+01
C kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 3,9788E-14 0,0000E+00 3,0458E+02 3,0267E+02 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOMASA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOCHAR kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,2733E+02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,2733E+02
CENIZA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 1,2301E-15 0,0000E+00 7,4335E+00 7,4335E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SI02 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 6,3539E-12 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,6000E+04 3,6000E+04
NH3 kg/h 1,3731E-02 1,4420E-02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,1404E-03 1,5971E-03 1,5971E-03
NO kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 9,8202E-15 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN kg/h 4,5903E-04 4,8206E-04 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 9,5014E-04 4,8322E-04 4,8322E-04
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STREAM NAME UNITS PYROUT2 PYROUT3 PYROUT4 REPLH20 SANDAHOT SANDCOLD SOL-CICL SYNGAS1
FROM B14 REACSEC B29 QUEMADOR FLDZBED2 CICLON1 B25

TO REACSEC B29 CICLON1 B4 CICLON2 QUEMADOR B30 HEATX2
STREAM CLASS MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD
TEMPERATURE C 7,6220E+02 7,4038E+02 7,4038E+02 2,5000E+01 9,2028E+02 7,1679E+02 7,4038E+02 4,8065E+02
PRESSURE atm 1,2000E+00 1,2000E+00 1,2000E+00 1,0000E+00 1,0500E+00 1,0500E+00 1,2000E+00 1,1908E+00
VAPOR FRACTION 8,0709E-02 8,2664E-02 6,4300E-01 0,0000E+00 1,2699E-01 1,2152E-01 0,0000E+00 1,0000E+00
LIQUID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SOLID FRACTION 9,1929E-01 9,1734E-01 3,5700E-01 0,0000E+00 8,7301E-01 8,7848E-01 1,0000E+00 0,0000E+00
ENTHALPY cal/gm -3,1810E+03 -3,1810E+03 -1,6558E+03 -3,8149E+03 -2,9836E+03 -2,9836E+03 -3,4061E+03 -8,5525E+02
DENSITY gm/cc 2,2649E-03 2,2280E-03 2,8655E-04 9,9396E-01 2,5586E-03 3,0567E-03 2,5763E+00 2,4582E-04
ENTHALPY FLOW kw -1,4612E+05 -1,4612E+05 -9,7722E+03 -1,3310E+03 -1,4312E+05 -1,4312E+05 -7,1764E+03 -2,1514E+03
MASS FLOWS kg/h 3,9498E+04 3,9498E+04 5,0746E+03 3,0000E+02 4,1245E+04 4,1245E+04 1,8116E+03 2,1629E+03
H2 kg/h 2,8095E+02 2,9119E+02 2,9119E+02 0,0000E+00 1,1928E-06 9,7016E-01 0,0000E+00 1,9302E+02
02 kg/h 2,8751E-22 2,8751E-22 0,0000E+00 0,0000E+00 1,3945E+02 1,1064E+03 0,0000E+00 0,0000E+00
N2 kg/h 2,1550E+00 2,1550E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 3,6456E+03 3,6458E+03 0,0000E+00 0,0000E+00
co kg/h 1,5793E+03 1,9604E+03 1,9604E+03 0,0000E+00 7,4612E-05 9,6888E+01 0,0000E+00 1,2995E+03
C0o2 kg/h 3,0826E+02 6,4612E+01 6,4612E+01 0,0000E+00 1,2952E+03 2,0832E+01 0,0000E+00 4,2830E+01
H20 kg/h 6,0633E+02 5,6282E+02 5,6282E+02 3,0000E+02 1,5698E+02 4,9426E+01 0,0000E+00 3,7308E+02
CH4 kg/h 1,9416E+01 1,9319E-03 1,9319E-03 0,0000E+00 1,5456E-32 2,3694E-04 0,0000E+00 1,2806E-03
C2H4 kg/h 1,4824E+02 1,4905E+02 1,4905E+02 0,0000E+00 3,2138E-34 4,8099E+01 0,0000E+00 9,8799E+01
C2H6 kg/h 1,6403E+01 1,6403E+01 1,6403E+01 0,0000E+00 1,2769E-36 5,3014E+00 0,0000E+00 1,0873E+01
C6H6 kg/h 6,7023E+01 7,3515E+01 7,3515E+01 0,0000E+00 1,0809E-33 1,1202E+01 0,0000E+00 4,8732E+01
C7H8 kg/h 1,3049E+02 1,2363E+02 1,2363E+02 0,0000E+00 1,8579E-35 2,0382E+01 0,0000E+00 8,1950E+01
C6H60 kg/h 1,0835E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 2,4697E-34 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C10H8 kg/h 1,8399E+01 2,1348E+01 2,1348E+01 0,0000E+00 3,3304E-48 6,8850E+00 0,0000E+00 1,4151E+01
C kg/h 3,0267E+02 2,2543E+02 1,1272E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 2,2543E+02 1,1272E+01 0,0000E+00
BIOMASA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOCHAR kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CENIZA kg/h 7,4335E+00 7,4335E+00 3,7168E-01 0,0000E+00 7,4335E+00 7,4335E+00 3,7167E-01 0,0000E+00
SI02 kg/h 3,6000E+04 3,6000E+04 1,8000E+03 0,0000E+00 3,6000E+04 3,6000E+04 1,8000E+03 0,0000E+00
NH3 kg/h 4,7375E-03 4,7375E-03 4,7375E-03 0,0000E+00 1,0833E-13 1,3731E-02 0,0000E+00 3,1404E-03
NO kg/h 9,8202E-15 9,8202E-15 0,0000E+00 0,0000E+00 3,5999E-01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN kg/h 1,4334E-03 1,4334E-03 1,4334E-03 0,0000E+00 6,1155E-22 4,5903E-04 0,0000E+00 9,5014E-04
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STREAM NAME Units SYNGAS2 SYNGAS3 SYNGAS4 SYNGASS SYNGAS6 SYNGREC1 SYNGREC2 SYNGREC4 VOLSEP1
FROM HEATX2 COMPR2 SCRUBBER COMPR3 HEATX3 B25 COMPR1 FLZDBED1 FLASH1

TO COMPR2 SCRUBBER COMPR3 HEATX3 COMPR1 FLZDBED1 B11 B1

STREAM CLASS MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD MCINCPSD
TEMPERATURE C 7,9838E+01 1,0000E+02 2,5153E+01 1,7579E+02 7,9528E+01 4,8065E+02 5,4060E+02 7,9821E+02 7,3111E+01
PRESSURE atm 1,1908E+00 1,5000E+01 1,5000E+01 4,5000E+01 4,4944E+01 1,1908E+00 1,5000E+00 1,3250E+00 1,1000E+00
VAPOR FRACTION 1,0000E+00 9,1374E-01 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 1,0000E+00 9,8851E-01 1,0000E+00
LIQUID FRACTION 0,0000E+00 8,6263E-02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SOLID FRACTION 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,1490E-02 0,0000E+00
ENTHALPY cal/gm -1,1005E+03 -1,1377E+03 -7,6449E+02 -6,5798E+02 -7,2684E+02 -8,5525E+02 -8,1659E+02 -6,4772E+02 -1,0186E+03
DENSITY gm/cc 5,2519E-04 6,6426E-03 6,1816E-03 1,2101E-02 1,5371E-02 2,4582E-04 2,8683E-04 1,9470E-04 1,0678E-03
ENTHALPY FLOW kw -2,7684E+03 -2,8619E+03 -1,2118E+03 -1,0430E+03 -1,1522E+03 -1,0941E+03 -1,0447E+03 -8,3826E+02 -6,3148E+02
MASS FLOWS kg/h 2,1629E+03 2,1629E+03 1,3630E+03 1,3630E+03 1,3630E+03 1,1000E+03 1,1000E+03 1,1128E+03 5,3305E+02
H2 kg/h 1,9302E+02 1,9302E+02 1,9103E+02 1,9103E+02 1,9103E+02 9,8165E+01 9,8165E+01 9,8165E+01 1,9890E+00
02 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 4,5741E-02 4,5741E-02 4,5741E-02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 5,9367E-08
N2 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 1,0001E-02 1,0001E-02 1,0001E-02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 2,2868E-09
co kg/h 1,2995E+03 1,2995E+03 1,1008E+03 1,1008E+03 1,1008E+03 6,6088E+02 6,6088E+02 6,6088E+02 1,9864E+02
COo2 kg/h 4,2830E+01 4,2830E+01 3,5859E-02 3,5859E-02 3,5859E-02 2,1782E+01 2,1782E+01 2,1782E+01 4,2710E+01
H20 kg/h 3,7308E+02 3,7308E+02 5,0940E+00 5,0940E+00 5,0940E+00 1,8974E+02 1,8974E+02 1,8974E+02 1,0133E+02
CH4 kg/h 1,2806E-03 1,2806E-03 7,9469E-04 7,9469E-04 7,9469E-04 6,5129E-04 6,5129E-04 6,5129E-04 4,8578E-04
C2H4 kg/h 9,8799E+01 9,8799E+01 1,4066E-01 1,4066E-01 1,4066E-01 5,0246E+01 5,0246E+01 5,0246E+01 9,8612E+01
C2H6 kg/h 1,0873E+01 1,0873E+01 3,5875E-04 3,5875E-04 3,5875E-04 5,5298E+00 5,5298E+00 5,5298E+00 1,0869E+01
C6H6 kg/h 4,8732E+01 4,8732E+01 2,5659E+01 2,5659E+01 2,5659E+01 2,4784E+01 2,4784E+01 2,4784E+01 2,2966E+01
C7H8 kg/h 8,1950E+01 8,1950E+01 4,0151E+01 4,0151E+01 4,0151E+01 4,1677E+01 4,1677E+01 4,1677E+01 4,1786E+01
C6H60 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C10H8 kg/h 1,4151E+01 1,4151E+01 2,6935E-27 2,6935E-27 2,6935E-27 7,1970E+00 7,1970E+00 7,1970E+00 1,4115E+01
C kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
BIOMASA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,2786E+01 0,0000E+00
BIOCHAR kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CENIZA kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SI02 kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
NH3 kg/h 3,1404E-03 3,1404E-03 1,3853E-03 1,3853E-03 1,3853E-03 1,5971E-03 1,5971E-03 1,5971E-03 2,8152E-02
NO kg/h 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN kg/h 9,5014E-04 9,5014E-04 2,1135E-20 2,1135E-20 2,1135E-20 4,8322E-04 4,8322E-04 4,8322E-04 9,4108E-04
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Apéndice |12. Balance de Materia (Caudal molar)

STREAM NAME AIRE1 AIRE2 AIRE3 AIRE4 AIRES AIRE6 AIRELIMP  AIRESUCI  AQEXCESS  AQWASH1

Hz (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00  5,6853E-05  4,0282E-37  2,3635E-34
02 (kmol/h) 1,4558E+02 1,4558E+02 1,4558E+02 3,4575E+01 3,4575E+01 3,4575E+01 1,0918E+01 1,0917E+01  2,0896E-06  1,4295E-03
N2 (kmol/h) 5,4765E+402  5,4765E+02 5,4765E+02 1,3007E+02 1,3007E+02 1,3007E+02 4,1074E+01 4,1074E+01  5,2252E-07  3,5700E-04
CO (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  2,4981E-04  9,1094E-38  5,3089E-35
CO> (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  1,9195E-03  2,4179E-26  1,4472E-23
H20 (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00  5,6636E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 2,9418E+01 2,0270E+00 1,3877E+03
CHa (kmol/h) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  9,0606E-09  1,2812E-36  7,4972E-34
C2Ha (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  1,6561E-03  3,6013E-30  2,1190E-27
CzHs (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  1,2953E-04  5,3931E-32  3,1624E-29
CsHs (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  1,3607E-03  2,7115E-24  1,5996E-21
C7Hs (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  1,0736E-04  3,4961E-33  2,0089E-30
CeHsO (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00
CioHs (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00  2,8076E-04  1,4623E-26  8,3966E-24
C (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00
Si02 (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E-+00
NH? (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  8,1541E-03  2,0166E-05  2,3530E-02
NO (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E-+00
HCN (kmol/h) 0,0000E+00  0,0000E+00  0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  3,3518E-07  5,8313E-26  9,5493E-20
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STREAM NAME AQWASH2 AQWASH3 AQWASH4 AQWASH5 AQWASH6 AQWASH7 AQWASH8 AQWASH9  BIO+AR3 CHAR+AR1

H2 (kmol/h) 9,8672E-01 9,8672E-01 5,6853E-05 5,6853E-05 2,7618E-34  2,7618E-34  2,7578E-34  2,7578E-34 4,8696E+01 0,0000E+00
02 (kmol/h) 1,8564E-09  1,8564E-09 1,1100E-12 1,1100E-12 1,4326E-03  1,4326E-03  1,4305E-03  1,4305E-03 0,0000E+00 0,0000E+00
N2 (kmol/h) 8,1636E-11  8,1636E-11  3,6209E-15 3,6209E-15  3,5824E-04  3,5824E-04 3,5772E-04 3,5772E-04 0,0000E+00  7,6929E-02
CO (kmol/h) 7,0918E+00 7,0918E+00  2,4981E-04 2,4981E-04  6,2455E-35 6,2455E-35  6,2364E-35  6,2364E-35 2,3594E+01 0,0000E+00
CO2 (kmol/h) 9,7238E-01  9,7238E-01  1,9195E-03  1,9195E-03  1,6577E-23  1,6577E-23  1,6553E-23  1,6553E-23  4,9494E-01 0,0000E+00
H20 (kmol/h) 1,4081E+03 1,4081E+03 1,4025E+03 1,4025E+03 1,3731E+03 1,3731E+03 1,3877E+03 1,3877E+03 1,0532E+01 0,0000E+00
CHa (kmol/h) 3,0289E-05  3,0289E-05 9,0606E-09 9,0606E-09  8,7840E-34  8,7840E-34  8,7712E-34  8,7712E-34  4,0597E-05 0,0000E+00
CaHa (kmol/h) 3,5168E+00 3,5168E+00 1,6561E-03  1,6561E-03  2,4691E-27 2,4691E-27  2,4655E-27  2,4655E-27 1,7911E+00 0,0000E+00
C2Hs (kmol/h) 3,6159E-01 3,6159E-01 1,2953E-04  1,2953E-04 3,6975E-29  3,6975E-29  3,6922E-29 3,6922E-29 1,8390E-01 0,0000E+00
CsHs (kmol/h) 2,9536E-01  2,9536E-01 1,3607E-03  1,3607E-03  1,8590E-21  1,8590E-21  1,8563E-21  1,8563E-21 3,1728E-01 0,0000E+00
C7Hs (kmol/h) 4,5361E-01 4,5361E-01 1,0736E-04 1,0736E-04  2,3970E-30  2,3970E-30  2,3935E-30  2,3935E-30 4,5233E-01 0,0000E+00
CsHsO (kmol/h) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CioHs (kmol/h) 1,1041E-01 1,1041E-01 2,8076E-04 2,8076E-04 1,0026E-23  1,0026E-23  1,0011E-23 1,0011E-23  5,6151E-02 0,0000E+00
C (kmol/h) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,7830E+01
SiO2 (kmol/h) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 5,9916E+02 5,6920E+02
NH3 (kmol/h) 2,3633E-02  2,3633E-02  2,1980E-02  2,1980E-02  1,3826E-02 1,3826E-02 1,3806E-02 1,3806E-02 9,3779E-05 0,0000E+00
NO (kmol/h) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN (kmol/h) 3,5157E-05  3,5157E-05 3,3518E-07 3,3518E-07 3,9980E-23  3,9980E-23  3,9921E-23  3,9921E-23 1,7880E-05 0,0000E+00
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STREAM NAME CHAR+AR2 FLUEGAS1 FLUEGAS2 GAS-CICL GAS-FILT GASES1 HCBURNER HCGAS NULL PYRINT2

H2 (kmol/h) 0,0000E+00  5,9172E-07 5,9172E-07 1,4445E+02 1,4445E+02 1,4445E+02 4,8126E-01 5,0541E-01 0,0000E+00 6,3006E+00
02 (kmol/h) 0,0000E+00  4,3579E+00 4,3579E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  9,0493E-10 9,5034E-10 0,0000E+00  1,4082E-02
N2 (kmol/h) 7,6929E-02 1,3014E+02 1,3014E+02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  3,9817E-11  4,1815E-11 0,0000E+00  7,7039E-02
CO (kmol/h) 0,0000E+00  2,6637E-06  2,6637E-06 6,9987E+01 6,9987E+01 6,9987E+01 3,4590E+00 3,6326E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
COz (kmol/h) 0,0000E+00 2,9429E+01 2,9429E+01 1,4681E+00 1,4681E+00 1,4681E+00 4,7335E-01 4,9711E-01 0,0000E+00 0,0000E+00
H20 (kmol/h) 0,0000E+00 8,7139E+00 8,7139E+00 3,1241E+01 3,1241E+01 3,1241E+01 2,7436E+00 2,8812E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CHa (kmol/h) 0,0000E+00  9,6341E-34 9,6341E-34  1,2042E-04  1,2042E-04  1,2042E-04 1,4770E-05 1,5511E-05 0,0000E+00 0,0000E+00
C2Ha (kmol/h) 0,0000E+00  1,1456E-35  1,1456E-35 5,3128E+00 5,3128E+00 5,3128E+00 1,7145E+00 1,8006E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C2Hs (kmol/h) 0,0000E+00  4,2466E-38  4,2466E-38  5,4550E-01  5,4550E-01 5,4550E-01 1,7630E-01  1,8515E-01 0,0000E+00 0,0000E+00
CeHs (kmol/h) 0,0000E+00  1,3838E-35 1,3838E-35 9,4113E-01 9,4113E-01 9,4113E-01 1,4340E-01 1,5060E-01 0,0000E+00 0,0000E+00
C7Hs (kmol/h) 0,0000E+00  2,0164E-37 2,0164E-37 1,3417E+00 1,3417E+00 1,3417E+00  2,2120E-01  2,3230E-01 0,0000E+00 0,0000E+00
CsHsO (kmol/h) 0,0000E+00  2,6242E-36  2,6242E-36 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
CioHs (kmol/h) 0,0000E+00  2,5983E-50  2,5983E-50 1,6656E-01  1,6656E-01  1,6656E-01 5,3716E-02 5,6412E-02 0,0000E+00 0,0000E+00
C (kmol/h) 1,8769E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  3,3126E-15 2,5359E+01
SiO2 (kmol/h) 5,9916E+02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 1,0575E-13 0,0000E+00
NH3 (kmol/h) 0,0000E+00  6,3607E-15 6,3607E-15  2,7817E-04  2,7817E-04 2,7817E-04  8,0628E-04 8,4673E-04 0,0000E+00 0,0000E+00
NO (kmol/h) 0,0000E+00  1,1997E-02 1,1997E-02 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN (kmol/h) 0,0000E+00  2,2628E-23  2,2628E-23  5,3037E-05  5,3037E-05 5,3037E-05 1,6985E-05 1,7837E-05 0,0000E+00 0,0000E+00

97



STREAM NAME PYRINT3 PYRINT4 PYROUT1 PYROUT2 PYROUT3 PYROUT4 REPLH20 SANDAHOT SANDCOLD SOL-CICL

H2 (KMOL/H) 6,0336E+00 1,3333E+02 1,3333E+02 1,3937E+02 1,4445E+02 1,4445E+02 0,0000E+00 5,9172E-07 4,8126E-01 0,0000E+00
02 (KMOL/H) 8,9852E-24 0,0000E+00 0,0000E+00  8,9852E-24  8,9852E-24 0,0000E+00 0,0000E+00 4,3579E+00 3,4575E+01 0,0000E+00
N2 (KMOL/H) 7,6929E-02 0,0000E+00 0,0000E+00  7,6929E-02  7,6929E-02 0,0000E+00 0,0000E+00 1,3014E+02 1,3014E+02 0,0000E+00
CO (KMOL/H) 2,6743E-02 5,6357E+01 5,6357E+01 5,6384E+01 6,9987E+01 6,9987E+01 0,0000E+00  2,6637E-06 3,4590E+00 0,0000E+00
CO2 (KMOL/H) 5,1374E-06  7,0043E+00 7,0043E+00 7,0043E+00 1,4681E+00 1,4681E+00 0,0000E+00 2,9429E+01 4,7335E-01 0,0000E+00
H20 (KMOL/H) 1,4113E-03  3,3655E+01 3,3655E+01 3,3657E+01 3,1241E+01 3,1241E+01 1,6653E+01 8,7139E+00 2,7436E+00 0,0000E+00
CH4 (KMOL/H) 1,3267E-01 1,0776E+00 1,0776E+00 1,2102E+00  1,2042E-04  1,2042E-04 0,0000E+00  9,6341E-34  1,4770E-05 0,0000E+00
C2H4 (KMOL/H) 6,4050E-06  5,2841E+00 5,2841E+00 5,2841E+00 5,3128E+00 5,3128E+00 0,0000E+00  1,1456E-35 1,7145E+00 0,0000E+00
C2H6 (KMOL/H) 1,8214E-06  5,4549E-01  5,4549E-01 5,4550E-01 5,4550E-01  5,4550E-01 0,0000E+00  4,2466E-38 1,7630E-01 0,0000E+00
C6H6 (KMOL/H) 3,3072E-13  8,5802E-01  8,5802E-01  8,5802E-01 9,4113E-01 9,4113E-01 0,0000E+00  1,3838E-35 1,4340E-01 0,0000E+00
C7H8 (KMOL/H) 1,6053E-16 1,4162E+00 1,4162E+00 1,4162E+00 1,3417E+00 1,3417E+00 0,0000E+00  2,0164E-37 2,2120E-01 0,0000E+00
C6H60 (KMOL/H) 8,1037e-20  1,1513e-01  1,1513E-01  1,1513E-01 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  2,6242E-36 0,0000E+00 0,0000E+00
C10H8 (KMOL/H) 2,5548E-21 1,4354E-01  1,4354E-01  1,4354E-01 1,6656E-01 1,6656E-01 0,0000E+00  2,5983E-50 5,3716E-02 0,0000E+00
C (KMOL/H) 2,5199E+01 0,0000E+00 0,0000E+00 2,5199E+01 1,8769E+01  9,3843E-01 0,0000E+00 0,0000E+00 1,8769E+01  9,3843E-01
SI02 (KMOL/H) 0,0000E+00 5,9916E+02 5,9916E+02 5,9916E+02 5,9916E+02 2,9958E+01 0,0000E+00 5,9916E+02 5,9916E+02 2,9958E+01
NH3 (KMOL/H) 1,8440E-04 9,3779E-05 9,3779E-05  2,7817E-04 2,7817E-04  2,7817E-04 0,0000E+00 6,3607E-15  8,0628E-04 0,0000E+00
NO (KMOL/H) 3,2727E-16  0,0000E+00 0,0000E+00  3,2727E-16  3,2727E-16 0,0000E+00 0,0000E+00  1,1997E-02 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN (KMOL/H) 3,5157E-05 1,7880E-05 1,7880E-05 5,3037E-05 5,3037E-05 5,3037E-05 0,0000E+00  2,2628E-23  1,6985E-05 0,0000E+00
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STREAM NAME SYNGAS1 SYNGAS2 SYNGAS3 SYNGAS4 SYNGASS5 SYNGAS6 SYNGREC1  SYNGREC2  SYNGREC4  VOLSEP1

H2 (KMOL/H) 9,5750E+01 9,5750E+01 9,5750E+01 9,4764E+01 9,4764E+01 9,4764E+01 4,8696E+01 4,8696E+01 4,8696E+01  9,8666E-01
02 (KMOL/H) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  1,4295E-03  1,4295E-03  1,4295E-03 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  1,8553E-09
N2 (KMOL/H) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  3,5700E-04  3,5700E-04  3,5700E-04 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00  8,1633E-11
CO (KMOL/H) 4,6393E+01 4,6393E+01 4,6393E+01 3,9301E+01 3,9301E+01 3,9301E+01 2,3594E+01 2,3594E+01 2,3594E+01 7,0916E+00
CO2 (KMOL/H) 9,7319E-01  9,7319E-01  9,7319E-01  8,1480E-04  8,1480E-04  8,1480E-04 4,9494E-01 4,9494E-01 4,9494E-01 9,7046E-01
H20 (KMOL/H) 2,0709E+01 2,0709E+01 2,0709E+01  2,8276E-01  2,8276E-01  2,8276E-01 1,0532E+01 1,0532E+01 1,0532E+01 5,6248E+00
CH4 (KMOL/H) 7,9826E-05  7,9826E-05 7,9826E-05 4,9536E-05  4,9536E-05 4,9536E-05 4,0597E-05  4,0597E-05 4,0597E-05  3,0280E-05
C2H4 (KMOL/H) 3,5218E+00 3,5218E+00 3,5218E+00 5,0140E-03  5,0140E-03  5,0140E-03 1,7911E+00 1,7911E+00 1,7911E+00 3,5151E+00
C2H6 (KMOL/H) 3,6160E-01 3,6160E-01 3,6160E-01  1,1931E-05 1,1931E-05 1,1931E-05 1,8390E-01 1,8390E-01 1,8390E-01 3,6146E-01
C6H6 (KMOL/H) 6,2386E-01  6,2386E-01  6,2386E-01  3,2849E-01  3,2849E-01  3,2849E-01  3,1728E-01 3,1728E-01 3,1728E-01  2,9400E-01
C7H8 (KMOL/H) 8,8940E-01  8,8940E-01  8,8940E-01 4,3576E-01 4,3576E-01  4,3576E-01  4,5232E-01 4,5232E-01 4,5232E-01  4,5350E-01
C6H60 (KMOL/H) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
C10H8 (KMOL/H) 1,1041E-01  1,1041E-01 1,1041E-01 2,1014E-29 2,1014E-29 2,1014E-29 5,6151E-02 5,6151E-02 5,6151E-02 1,1013E-01
C (KMOL/H) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
SI02 (KMOL/H) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
NH3 (KMOL/H) 1,8440E-04 1,8440E-04 1,8440E-04  8,1343E-05 8,1343E-05 8,1343E-05 9,3778E-05 9,3778E-05 9,3778E-05  1,6530E-03
NO (KMOL/H) 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00 0,0000E+00
HCN (KMOL/H) 3,5157E-05  3,5157E-05  3,5157E-05 7,8205E-22  7,8205E-22  7,8205E-22  1,7880E-05 1,7880E-05 1,7880E-05  3,4822E-05
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Apéndice 13. Localizacion de la Planta
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Apéndice 14. Distribucion de especies de pino y de espacios naturales protegidos en Espafia
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Apéndice 15. VAN del Proceso

Tabla 27: VAN del Proceso

ANOS 0 1 2 3 4 5 6
VENTAS 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 €
COSTES 2.304.000,00 € 2.304.000,00 € | - 2.304.000,00 € 2.304.000,00 €
BAI 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 €
IMPUESTOS - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 €
BDI 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 €
AMORTIZACION - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 €
FLUJO NETO CAJA - 9.247.053,83 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 €
VAN - 9.247.053,83 € 1.421.851,02 € 1.341.368,88 € 1.265.442,34 € 1.193.813,53 €
ANOS 7 8 9 10 11 12 13
VENTAS 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 €
COSTES 2.304.000,00 € 2.304.000,00 € 2.304.000,00 € 2.304.000,00 € 2.304.000,00 € | - 2.304.000,00 € 2.304.000,00 €
BAI 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 €
IMPUESTOS - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 €
BDI 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 €
AMORTIZACION - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 €
FLUJO NETO CAJA 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 €
VAN 1.126.239,18 € 1.062.489,79 € 1.002.348,86 € 945.612,13 € 892.086,92 € 841.591,43 € 793.954,18 €
ANOS 14 15 16 17 18 19 20
VENTAS 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 € 5.178.400,00 €
COSTES 2.304.000,00 € 2.304.000,00 € 2.304.000,00 € 2.304.000,00 € 2.304.000,00 € | - 2.304.000,00 € 2.304.000,00 €
BAI 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 € 2.874.400,00 €
IMPUESTOS - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 € - 718.600,00 €
BDI 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 € 2.155.800,00 €
AMORTIZACION - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 € - 462.352,69 €
FLUJO NETO CAJA 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 € 1.693.447,31 €
VAN 749.013,38 € 706.616,39 € 666.619,24 € 628.886,08 € 593.288,75 € 559.706,37 € 528.024,88 €

VAN ACUMULADO 7.071.899,51 €
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