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RESUMEN

El uso intensivo de combustibles fésiles en los ultimos afios ha dado lugar a una
grave problematica medioambiental, debido a la cual se ha intensificado la busqueda de
alternativas energéticas mas respetuosas con el medioambiente, siendo el hidrégeno
una de las alternativas mas destacadas, empleado como fuente de energia secundaria
y que destaca debido a su elevada densidad de energia gravimétrica y la posibilidad de

utilizarlo sin generar ningun tipo de emisién contaminante.

Entre las distintas posibilidades de utilizacion del hidrégeno destaca el
almacenamiento por medio de sistemas de transportadores de hidrogeno liquidos
organicos, siendo estos aceites organicos reutilizables y con unas propiedades muy
similares a las de los combustibles fésiles actuales, lo que haria posible la reutilizacion

de las infraestructuras construidas para estos.

El objetivo de este trabajo es el disefio y optimizacion de una planta a escala
industrial para la hidrogenacién de transportadores de hidrégeno liquidos organicos. La
capacidad de produccion que se plantea es de 2-20 MW, que es mayor que las plantas

existentes en la actualidad.

A modo de objetivos secundarios podrian destacarse la seleccidn de los
transportadores, la modelizacién y simulacion del proceso, la evaluacién econémica y

optimizacién del mismo y el disefo final de la instalacion.

Siguiendo esta metodologia se pudo disefiar una instalacién de hidrogenacion
para 3 compuestos diferentes, los cuales fueron seleccionados como las mejores
alternativas disponibles en base a una serie de parametros que permitiran que la
instalacion sea lo mas segura y eficiente posible, siendo posible la comparacion entre

los procesos 6ptimos desarrollados en cada caso.

En base a los analisis de sensibilidad y la optimizacion realizada se llega a la
conclusion de que el dibenciltolueno es a dia de hoy la mejor alternativa para la
implementacién a escala industrial de este tipo de procesos de hidrogenacion, tanto
porque su coste de almacenamiento es el minimo entre las alternativas estudiadas,
como porque su estado liquido supone una ventaja a la hora del transporte y la
manipulacién, siendo las demas alternativas consideradas compuestos sdlidos que

requeririan de una fusién previa o disolucion en un disolvente adecuado.

La conclusion a la cual se llega es que, a dia de hoy es inviable la implementacion
de este tipo de tecnologias debido principalmente a que la tecnologia disponible para la
electrdlisis no esta suficientemente desarrollada, teniendo esta unos costes todavia muy

elevados que hacen que el conjunto no tenga un coste competitivo frente a otras
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alternativas disponibles, por lo que una investigacién y desarrollo en este campo sera
necesario para que una alternativa tan prometedora llegue a ser implementada a escala

industrial.
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EXECUTIVE SUMMARY

The intensive use of fossil fuels in recent years has given rise to a serious
environmental problem. As a result, the search for more environmentally friendly energy
alternatives has intensified, with hydrogen being one of the most outstanding
alternatives, used as a secondary energy source which stands out due to its high
gravimetric energy density and the possibility of using it without generating any type of

contaminating emission.

Among the different possibilities for using hydrogen, storage by means of liquid
organic hydrogen carrier systems stands out. These organic oils are reusable and have
similar properties to those of current fossil fuels, which would make it possible to reuse

the infrastructures built for them.

The objective of this work is the design and optimisation of an industrial-scale
plant for the hydrogenation of liquid organic hydrogen carriers. The proposed production

capacity is 2-20 MW, which is higher than existing plants capacities.

Secondary objectives include the selection of the transporters, the modelling and
simulation of the process, the economic evaluation and optimisation of the process and

the final design of the installation.

Following this methodology, it was possible to design a hydrogenation installation
for 3 different compounds, which were selected as the best available alternatives based
on a series of parameters that will allow the installation to be as safe and efficient as

possible, making it possible to compare the optimum processes developed in each case.

Based on the sensitivity analyses and the optimisation carried out, it is concluded
that dibenzyltoluene is currently the best alternative for the implementation of this type
of hydrogenation process on an industrial scale, both because its storage cost is the
lowest among the alternatives studied, and its liquid state is an advantage when it comes
to transport and handling, the other alternatives being considered solid compounds that

would require prior fusion or dissolution in a suitable solvent.

The conclusion reached is that, nowadays, the implementation of this technology
is unfeasible due to the fact that the technology available for electrolysis is not sufficiently
developed, with costs that are still very high, which means that the overall cost is not
competitive with other available alternatives, so that research and development in this

field will be necessary.
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INTRODUCCION

En los ultimos afos, la problematica derivada del uso de combustibles fosiles y
los efectos medioambientales que de ellos se deriva ha hecho que los esfuerzos y los
recursos disponibles se destinen a la busqueda de alternativas mas sostenibles y

respetuosas.

Entre las diferentes alternativas que surgen, destaca una de ellas, el hidrogeno.
Este compuesto, entendido como una fuente de energia secundaria limpia, se esta
convirtiendo en un transportador de energia muy eficiente y diversificado, con una

amplia aplicabilidad en todo tipo de procesos industriales. (Zhu, T. et al., (2019))

La aplicabilidad de este compuesto como fuente de energia secundaria daria
solucion a uno de los problemas mas importantes derivados del uso de energias
renovables, la variabilidad en su produccion. De este modo, aquellos momentos en los
que se produjera un exceso de energia, la cantidad sobrante podria utilizarse para la
produccién de hidrégeno por medio de la electrdlisis del agua. Un problema que deriva
de este proceso es que, a dia de hoy, el coste superaria al que tienen otras alternativas,
como seria su produccién a partir de gas natural, una alternativa mas barata y al mismo
tiempo mas contaminante, ya que implicaria producir CO, como residuo. (Preuster, P.
et al, (2016))

Como ventaja principal del hidrégeno se destaca la alta densidad de energia
gravimétrica, que toma un valor de 33 kWh/kg y que supera ampliamente a la de los
combustibles mas utilizados hoy en dia, lo cual permitiria la supresion de los
combustibles fosiles en sus aplicaciones para produccién energética. Adicionalmente
seria posible disminuir considerablemente las emisiones de CO2 que hoy en dia se
generan, ya que la combustion de hidrogeno produciria vapor de agua como unico
residuo. (Preuster, P. et al., (2017))

Por otro lado, su utilizacion cuenta con un problema destacable, y es su baja
densidad volumétrica de energia, que toma un valor de 10,9 kJ/L, asi como su baja
densidad, de 0,091 g/L, lo cual hace que un gran esfuerzo sea necesario para desarrollar
sistemas que permitan su almacenamiento y distribucién de forma eficiente,

aumentando la energia contenida por unidad de volumen.

Entre las distintas soluciones que se barajan para operar con hidrégeno podrian
destacarse algunas como la compresion, la licuefaccion, la fisisorcion sobre materiales
con una elevada area superficial o la quimisorcion en forma de hidruros. Algunos
problemas aparecen a la hora de utilizar estas alternativas, como son una baja
capacidad de almacenamiento del compuesto o la lentitud en el proceso de carga y

descarga del H2.
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Ante semejantes impedimentos, aparece una nueva alternativa que consiste en
el almacenamiento de hidrégeno unido quimicamente a compuestos liquidos organicos,
lo que se conoce como sistemas de transportadores de hidrégeno liquidos organicos
(Liquid Organic Hydrogen Carriers, (LOHC)). Estos sistemas pondrian solucién a los
distintos problemas de los casos anteriores, con la ventaja de que seria posible reutilizar
las instalaciones y sistemas disponibles en la actualidad para el almacenamiento y
transporte de combustibles fosiles. Su implementacién permitiria utilizar energias
renovables como la solar o la edlica para la produccion de hidrégeno por electrélisis del
agua y su posterior almacenamiento en LOHCs. También la posibilidad de reutilizar los
liquidos organicos una vez hayan liberado el H; transportado. (Schlapbach, L. et al,
(2001))

La principal limitacion para la implementacion de este tipo de procesos en la
actualidad son las elevadas presiones y temperaturas requeridas para el proceso,
principalmente en el proceso de hidrogenacion. Por ello, seria necesario el desarrollo
de catalizadores mas eficientes que permitiesen realizar la operacién en condiciones de

presion y temperatura menores.

En el estado de desarrollo en el que se encuentran estos procesos apenas existe
informacion relativa a instalaciones a escala industrial o simulaciones de las mismas,
por ello, este trabajo posee alto grado de importancia, pues va a permitir el disefio de

una instalacion a gran escala basada en este tipo de procesos.
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El objetivo de este trabajo es el disefio y optimizacion de una planta a escala
industrial para la hidrogenacién de transportadores de hidrégeno liquidos organicos. La
capacidad de produccion que se plantea es de 2-20 MW, equivalente a 1700-17000
kg/dia H, almacenados, que es mayor que las plantas existentes en la actualidad, que
son a escala de planta piloto. Es, por tanto, objetivo primordial el desarrollo de
instalaciones de escala industrial que funcionen apropiadamente en un futuro cercano

en el que el hidrogeno aspira a convertirse en un vector energético a nivel mundial.
Como objetivos secundarios podrian establecerse los siguientes:

- Seleccion de compuestos organicos. Se consideran distintas alternativas de
compuestos a utilizar como transportadores de hidréogeno, buscando que los
compuestos elegidos se adapten a las necesidades de la instalacion, con una
elevada capacidad de almacenamiento, estabilidad, baja o nula toxicidad,
caracteristicas fisicas y quimicas que faciliten su manipulacion y uso,
disponibilidad y posibilidad de reutilizacion de las instalaciones disponibles en la
actualidad para el transporte de combustibles fésiles como la gasolina y el diésel.

- Modelizacion y simulacion del proceso. Una vez se realice la seleccion de los
compuestos de mayor interés, se realizara un disefio y simulacién del proceso
para cada uno de ellos.

- Evaluacién econémica y optimizacion del proceso. Se determinan los costes de
cada uno de los equipos del diagrama de flujo, pudiendo obtenerse un coste
unitario de produccion que, por medio de una optimizacién, se buscara
minimizar, modificando aquellos parametros que mayor influencia sobre el
mismo presenten. Para ello, se realiza una optimizacion manual basada en
analisis de sensibilidad.

- Disefio final. Una vez determinadas las condiciones 6ptimas de operacion, se
construye un diagrama de flujo bajo esas mismas condiciones, correspondientes

con las condiciones que permiten optimizar la operacién y minimizar los costes.
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3.1. Contexto actual

La compleja situacién climatica en la que se encuentra el planeta en la actualidad
ha obligado a la toma de decisiones drasticas que permitan revertir el impacto causado
por el actual modelo energético sobre el planeta. La sobreutilizacién de combustibles
fosiles ha desembocado en las condiciones actuales, una situacién critica que debe
solventarse con la mayor prontitud posible para minimizar cualquier repercusién sobre

la naturaleza y la supervivencia.

El modelo energético predominante en la actualidad se caracteriza por un
crecimiento constante del consumo basado en recursos finitos, como lo son los
combustibles fdsiles. Cabe destacar que estos recursos no estan disponibles en todos
los paises, sino que se concentran en una minoria, la cual establece las condiciones de
precios y suministro, generando dos graves problemas como son la dependencia
energética y la inestabilidad geopolitica, derivada del empleo de estos recursos para la
influencia politica. Este modelo presenta ademas un gran desequilibrio en términos de
consumo, pues 80% de los recursos energéticos del mundo estan siendo consumidos
por tan solo un 20% de la poblacion mundial, siendo imposible su extension al resto de

la poblacion mundial, pues la disponibilidad de estos es recursos es limitada.

Para poner fin a esta situacion se busca reducir la dependencia de estos
combustibles, para lo cual resultan ser clave una serie de actuaciones. La primera de
ellas, maximizar la eficiencia energética con el objetivo de reducir el consumo energético
en todos los sectores; la segunda, la implementacién de energias renovables que

permitan la descarbonizacion y la sustitucion de los combustibles fésiles.

Muestra de ello son las ultimas actuaciones de la Unién Europea, que ya en el
afno 2009 establecieron como objetivo para el aio 2020 una cuota del 20% de energia
renovable en el consumo total de energia, y que posteriormente, en 2018, se extendid
hasta un 32% para el ano 2030. Esta previsto que esta tasa aumente todavia mas,
siendo objetivo alcanzar un 40% para 2030. Todo esto y mas medidas aparecen
recogidas en el Pacto Verde Europeo, que muestra la clara tendencia que se observara
en un futuro cercano hacia la descarbonizacion de la energia y el empleo de fuentes

renovables. (www.europarl.europa.eu)

Entre los recursos renovables que se pretenden utilizar podrian destacarse los

siguientes:

- Biomasa y biocarburantes. Con un papel destacable especialmente en el ambito

de los transportes, buscando desarrollarse nuevos biocarburantes avanzados.
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Muestra clara de ello es la implementacion de nuevos combustibles sintéticos en
los deportes automovilisticos, uno de los principales motores de desarrollo
tecnoldgico.

- Hidrégeno. La estrategia del hidrogeno establece tres objetivos: para 2024, al
menos 6 GW de electrolizadores de hidrogeno renovable en la Unién Europea y
hasta un millén de toneladas de hidrogeno renovable producidas; para 2030, al
menos 40 GW de electrolizadores de hidrégeno renovable y hasta 10 millones
de toneladas de hidrégeno renovable producidas en la Unidn; y, a partir de 2030,
la implantacion del hidrégeno renovable a gran escala.

- Parques edlicos marinos. La estrategia energética tiene por objeto aumentar la
produccién de electricidad en la Union a partir de fuentes de energia renovables
en alta mar de 12 GW en 2020 a mas de 60 GW para 2030 y 300 GW para 2050.

- Energia oceanica. Se establecio un plan de accién para apoyar el desarrollo de
la energia oceanica, incluida la generada por las olas, la energia mareomotriz,

la conversion de energia térmica y la energia de los gradientes de salinidad.

El principal problema asociado al uso de energias renovables es la alta
variabilidad en su produccion, pues depende de factores no controlables, tales como la
meteorologia (nivel de insolacién, velocidad del viento, régimen de lluvias, etc.). Por ello,
es necesario desarrollar metodologias que permitan almacenar el excedente de energia
producido en los momentos en los que el clima lo permita, aprovechandose esta energia
en aquellos momentos en las que exista déficit energético. Se plantean para ello dos
posibles alternativas, el uso de baterias o la implementacion del hidrégeno como fuente
de energia secundaria, siendo la alternativa mas viable dados los altos requerimientos
energéticos de las instalaciones industriales que hacen inviable el uso de baterias con

el fin de suministrar energia a toda la instalaciéon. (www.europarl.europa.eu)

3.2. Alternativas para almacenamiento de hidrogeno

La elevada densidad de energia gravimétrica que posee el hidrégeno en
comparacion con las alternativas de combustibles actuales, como se observa en la
Figura 1, junto con la posibilidad de producirlo y emplearlo de una forma completamente
renovable y sin ningun tipo de impacto sobre el medioambiente, hace que este sea

considerado como una alternativa destacable entre los combustibles para el futuro.
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Diesel
Gasolina
Acido férmico
Metanol
Bateria de litio
Metano (200 bar)
Hidrégeno (350 bar)
Hidrégeno LOHC

Densidad volumétrica de energia /kWh-L* Densidad gravimétrica de energia /kWh-kg™

Figura 1. Comparativa de contenidos energéticos para distintos combustibles

En este Figura 1 se evidencia el mayor de los problemas de este combustible,
su baja densidad volumétrica de energia, la cual implica que se requieran grandes
volumenes de hidrogeno para la produccién de energia. De este modo, sera necesario
encontrar un método que permita aumentar esta densidad energética y simplifique el
transporte del combustible hasta su lugar de utilizacion, y en el caso de que este sea un
automovil, la posibilidad de almacenar suficiente combustible en el propio vehiculo para
permitir que la autonomia del mismo sea suficientemente elevada como para que estos

sean una alternativa viable para desplazarse.

Se trataran a continuacion las distintas alternativas de almacenamiento de

hidrégeno disponibles en la bibliografia.
3.2.1. Métodos fisicos

Estas metodologias implican el almacenamiento del hidrégeno en tanques, bien
en forma de gas comprimido, bien en forma de liquido criogénico. Son las metodologias
clasicas usadas para el almacenamiento de hidrégeno en las industrias. (Cooper, A. et
al, (2006))

La primera de las alternativas dentro de este grupo seria la de almacenamiento
de hidrégeno comprimido, en cuyo caso, las condiciones de almacenamiento
dependeran del tipo de tanque utilizado, siendo los mas comunes los metalicos,
caracterizados por su bajo coste y elevado peso y densidad, capaces de almacenar
hidrégeno a presiones de hasta 50 MPa. Otras alternativas de mayor complejidad
implican incluir un composite de fibra de vidrio recubriendo el interior del tanque,
reduciendo el peso del mismo y aumentando las presiones que puede soportar, asi
como su coste. Por ultimo, se encuentran los tanques fabricados completamente en
composite, capaces de soportar presiones de hasta 100 MPa, ademas de ser la
alternativa de menor peso, pero de nuevo, con un coste muy elevado. (Barthelemy, H.
et al, (2017))
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La segunda de las alternativas seria el almacenamiento de hidrégeno en
condiciones criogénicas, un tipo de almacenamiento que implica reducir la
temperatura hasta valores de -250°C, lo cual resulta complicado de realizar y mantener,
haciendo que el proceso resulte econdmicamente posible. Esta alternativa puede
generar pérdidas energéticas de hasta el 40% del contenido total, lo cual limita su
aplicabilidad al almacenamiento a media escala, como podria ser el transporte por
medio de camiones con capacidades de hasta 5000 kg. Tiene una ventaja respecto a la
alternativa anterior desde el punto de vista de la seguridad, ya que las bajas
temperaturas usadas permiten disminuir la posibilidad de explosién en caso de ruptura
del depésito. (Petitpas, G. et al., (2013))

Por ultimo, el almacenamiento criocomprimido de hidrégeno, consiste en
almacenar el hidrégeno en forma de gas bajo condiciones supercriticas. Esta
metodologia no estad todavia desarrollada, pero demuestra proporcionar una alta
densidad del compuesto almacenado, una mejora en la seguridad del proceso de

recarga y también una mayor rapidez del mismo. (Stolen, D. et al., (2016))

En este tipo de almacenamientos, la seguridad y la densidad de almacenamiento
son los mayores impedimentos a la hora de escoger esta alternativa para el
almacenamiento y transporte de hidrogeno. No esta claro que estas metodologias sean
las que cumplan con los requerimientos exigidos, especialmente en lo referente a los

vehiculos.
3.2.2. Métodos basados en adsorciéon

Consisten en la utilizacion de materiales generalmente sdlidos con un area
superficial elevada que permitan retener en su superficie al hidrogeno. Para ello, se
utilizan principalmente materiales como el carbén activo, los nanotubos de carbono o
las zeolitas. (Cooper, A. et al, (2006))

En el caso del carbon activo, destaca su elevada capacidad de almacenamiento,
con un 10-13% en peso, para lo cual se requieren condiciones de almacenamiento
relativamente costosas de alcanzar y que impiden su aplicabilidad a gran escala, pues

se requieren -200°C y presiones de 5,5 MPa.

En el caso de los nanotubos de carbono, el problema se repite, las condiciones
requeridas para el almacenamiento dificultan su aplicabilidad, siendo estas muy

similares a las requeridas en el caso del carbon activo. (Pettersson, J. et al., (2000))

10
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La hipotética aplicabilidad de este tipo de materiales para el almacenamiento
industrial de hidrégeno pasa por desarrollar nuevos materiales capaces de llevar a cabo
su funciéon en condiciones menos costosas, siendo al mismo tiempo capaces de

almacenar cantidades elevadas de hidrogeno.
3.2.3. Métodos basados en lareaccion

Al contrario que en los casos anteriores, en este tipo de metodologias la molécula
de hidrégeno se une a otros atomos del material utilizado para el almacenamiento por
medio de una reaccién quimica que debera revertirse posteriormente, para lo cual se

requiere generalmente la utilizacion de catalizadores.

Lo mas comun hoy en dia seria el uso de hidruros metélicos para el
almacenamiento de hidrégeno. En este caso, el hidrogeno se almacena en los espacios
existentes entre los atomos del metal. Para liberar este hidrégeno posteriormente sera
necesario aportar calor, de lo que deriva el mayor inconveniente de esta técnica, pues
estos materiales tienen una baja conductividad térmica y permeabilidad al gas.
(Pettersson, J. et al., (2000))

Otro problema que se destaca a la hora de emplear estos hidruros para el
almacenamiento de hidrégeno es su baja capacidad de almacenamiento gravimétrica,
que toma valores inferiores al 3% en peso. Por otro lado, existen algunas alternativas
con una mayor capacidad, como el LiBH4, con una capacidad de hasta el 18% en peso,
pero la liberacion del hidrogeno estaria sujeta a un proceso altamente complejo debido
a las elevadas temperaturas requeridas, superiores a los 300°C y a una cinética
compleja multietapa en la que cada una de ellas se veria favorecida por unas

temperaturas diferentes. (Jianwei, R. et al., (2017))

Como alternativa en desarrollo se encontrarian los composites de hidruros
reactivos, consistentes en la combinacion de dos hidruros en un Unico sistema con una
menor entalpia de reaccién, de manera que fuese posible realizar lo expuesto
anteriormente a menores temperaturas. Numerosos estudios se han centrado en el
desarrollo de este tipo de materiales, como es el caso del desarrollo de LiBH4-NH2NH;
y LiBH4-2NH2NH,, materiales con capacidades de almacenamiento de hasta el 13% en
peso capaces de liberar el hidrégeno a temperaturas de 140°C. No obstante, todavia es
necesario invertir mucho tiempo y recursos para el desarrollo de este tipo de materiales,
siendo necesaria una optimizacion tanto en el proceso de fabricacién que permita
realizarlo a gran escala, como en las condiciones en las que se lleva a cabo la liberacion
del hidrogeno. (He, T. et al., (2012))
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Por ultimo, se encontraria la alternativa de los transportadores liquidos
organicos. Este tipo de sistemas estan formados por una pareja de compuestos
organicos, uno de ellos pobre en H, con al menos una insaturacion en su estructura, y
el otro rico en Hz, obtenido a partir de la hidrogenacion del primero. La hidrogenacion es
un proceso catalitico exotérmico que requiere la utilizacion de presiones y temperaturas
elevadas y que se puede revertir por medio de un proceso catalitico, en este caso
endotérmico. En algunos casos podra realizarse con el mismo catalizador, mientras que
en otros casos sera necesario usar otro diferente y requerira condiciones de presién
reducida, incluso atmosférica, y temperaturas similares a las del proceso contrario.
(Schlapbach, L. et al, (2001))

El funcionamiento general de estos procesos se muestra en la Figura 2, donde

se recoge un esquema con los elementos basicos requeridos.

Figura 2. Concepto del almacenamiento de hidrégeno en transportadores

liquidos organicos.

Estos compuestos son una alternativa prometedora gracias a su manejabilidad,
seguridad y la posibilidad de trabajar con ellos a coste reducido. Existe, ademas, la
posibilidad de reutilizar aquellas instalaciones, equipos y conducciones destinadas al
transporte de combustibles fosiles para estos novedosos combustibles, reduciendo de

forma importante su huella de carbono. (Cooper, A. et al, (2006))

Por todo ello, este documento se centra en el desarrollo de una instalacién para
la hidrogenacion de este tipo de compuestos, siendo los mas prometedores y que
mejores condiciones presentan para el almacenamiento y transporte de hidrégeno de

cara a su implementacion como combustible industrial y en automocion.
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3.3. Criterios para la seleccion de transportadores liquidos organicos

Los criterios mas importantes utilizados para la seleccion de los compuestos mas
adecuados para el transporte se recogen a continuacién, teniéndose en cuenta aspectos

fisicos, quimicos y econdmicos. (Niermann, M. et al, (2019))

- Capacidad de almacenamiento. Se establece un objetivo para la capacidad del
6,5% en peso, siendo aceptables aquellos compuestos con una capacidad
superior al 5% en peso. En cuanto a la densidad volumétrica de energia el
objetivo es de 1,7 kWh/L.

- Disponibilidad. Desde el punto de vista econdmico, se requiere que los
compuestos a utilizar sean baratos y tengan una disponibilidad ilimitada.

- Toxicidad. Un requisito basico para el uso de una sustancia en este tipo de
aplicaciones es que no sea toxica. Para evaluar la toxicidad de este tipo de
compuestos se utiliza el Indicador de Toxicidad Potencial (TPI), que tiene en
cuenta el riesgo en aguas por la presencia de estos compuestos, la
concentracién maxima admisible y la carcinogenicidad. Este parametro toma
valores entre 0 (ningun tipo de toxicidad conocida) y 100 (extremadamente
téxico).

- Temperatura de deshidrogenacion. Temperaturas bajas permiten simplificar
la integracion energética del proceso y minimizar con ello el consumo energético
que implica el proceso.

- Demanda de energia. Durante la hidrogenacién, el hecho de que sea un
proceso exotérmico hace que se libere energia que en muchos casos no se
utiliza. Como ya se comentd, la deshidrogenacion es endotérmica, requiere
aporte de energia. Es posible que el hidrégeno liberado pueda requerir también
una etapa de purificacién posterior. Todos estos factores han de tenerse en
cuenta a la hora de evaluar la energia que va a consumir el proceso.

- Manejo y manipulacion de los materiales. Lo ideal seria que estas sustancias
no requiriesen ningun tipo de precaucion en relacion a su manipulacién. Esto
dependera principalmente de las propiedades fisicas del material, que en el caso
ideal seran un bajo punto de fusién y un alto punto de ebulliciéon, asi como una
presion de vapor reducida que haga el almacenamiento mas seguro y una
viscosidad también baja que facilite el bombeo y el transporte.

- Disefio de proceso. De nuevo dependera de las propiedades del compuesto.
Temperaturas de fusion muy altas haran que sea necesario afiadir un disolvente

para evitar trabajar con compuestos sélidos, temperaturas de ebullicion bajas
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implicaran afadir etapas de purificacién para el hidrégeno tras el proceso de
deshidrogenacioén, ya que sera necesario separar la fraccién del transportador
que se haya podido evaporar. Para simplificar el disefio del proceso seran
recomendables sustancias con temperaturas de ignicion y limites de
inflamabilidad elevados, lo cual permitira evitar explosiones posibles.

- Estabilidad. Lo ideal en este caso es que la sustancia utilizada fuese totalmente
estable en el rango de temperaturas en el que se vaya a operar, sin formarse
ningun tipo de subproducto durante los procesos de reaccion. No obstante,
siempre sera necesario sustituir el transportador de forma periddica, pero cuanto
mayor sea su estabilidad, mayor nimero de ciclos podra realizar. Esta
estabilidad también estara influida por el tipo de catalizador utilizado, lo cual
requiere de un estudio particular para cada caso posible.

- Flujo de gas. Representa la facilidad con la que el hidrogeno se libera del
transportador hidrogenado. Cuanto mas bajo sea este parametro, mayor es la
cantidad de hidrogeno que queda retenido en el transportador en cada uno de
los ciclos.

- Disponibilidad técnica. Se evalta con el parametro conocido como Nivel de
Disponibilidad Tecnolégica, que toma un valor entre 1y 9, siendo 9 el maximo y

1 el minimo de disponibilidad técnica.

3.4. Alternativas de transportadores liquidos organicos

Este grupo incluye compuestos muy variados. Los primeros y mas sencillos
serian aquellos compuestos aromaticos carentes de heteroatomos, como podria ser el
benceno. Este tipo de compuestos tendra una caracteristica a destacar, su elevada
capacidad de almacenamiento, pues esta es mayor que la que poseen aquellos
compuestos que contienen heteroatomos, la segunda de las alternativas dentro de este
grupo, tales como el N-etilcarbazol. La presencia del nitrégeno tendra una clara
influencia sobre el comportamiento de estos compuestos, permitiendo la liberacion del
hidrégeno en el proceso de deshidrogenacion a temperaturas mas reducidas de las que

requieren los compuestos que no lo contienen. (Niermann, M. et al., (2019))

Se muestra en la Tabla | una recopilacion de los compuestos disponibles y
evaluados para llevar a cabo la simulacién. Pese a que algunos de los compuestos sean
novedosos, una gran parte de los considerados como alternativas para el transporte son
materiales ya conocidos y que inicialmente fueron estudiados para su uso como fluidos

térmicos.
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Tabla I. Alternativas LOHC para simulacion

Cond. Cond.
Hidrogenaciéon Deshidrogenacion
Capacidad
(2 s (2 o 0
LOHC Tiusién ( C) Tebullicién ( C) T ( C) P (bar) (% pESO) T ( C) P (bar)
N-Etilcarbazol 70 295 140 60 5.6 230 1
Benciltolueno -30 280 175 100 6.2 270 1
Dibenciltolueno -39 390 140 40 6.2 270 1
Quinaldina -9 248 95 4 6.6 138 1
2-(N-Metilbencil)piridina -46 291 150 50 6.15 270 1,5
Naftaleno 80 491 200 70 7.29 272 1
Bifenilo 69.2 528 50 160 7.28 276 1
Mezcla eutéctica (35 %
Bifenilo, 65 % 13 - 100 40 6.9 340 1
Difenilmetano)
piperacina-2,5-diona/2- | 55 ; 110 | 70 6.6 135 1
aminoetanol
Quinolina -15 237 80 10 6 110 1
Tolueno -95 111 125 40 6.2 360 2
Fenacina 176.5 357 115 50 7.2 190 1
2-Metilindol 58 273 160 70 5.76 190 1
M.E.(26,5 wt% Bifenilo,
73,5 wt% Difenileter) 13 i 60 20 6.8 300 !

Entre estos compuestos se realizara una seleccion de los mas interesantes
respecto a los parametros antes presentados. Uno de los motivos principales por los
que se descartan los distintos compuestos es debido a la falta de estudio e informacion

sobre ellos.

Entre los de mayor interés se encuentran 3 compuestos: Dibenciltolueno, N-
etilcarbazol y 2-metilindol. Estos compuestos han sido mas profundamente estudiados,
por lo que la informacion disponible para ellos es mayor, siendo ademas compuestos

con unas caracteristicas que los hacen altamente funcionales para el proceso.

El primero de ellos, el dibenciltolueno es un hidrocarburo aromatico usado a
nivel industrial como aceite térmico. Su forma hidrogenada recibe el nombre de perhidro-
dibenciltolueno. Para llevar a cabo la hidrogenacion de este compuesto se utiliza
normalmente un proceso catalitico heterogéneo usando catalizadores de metales

preciosos como el Platino o el Rutenio soportados sobre alumina. En cuanto al proceso
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de deshidrogenacién, se utilizaran catalizadores basados en los mismos metales,

soportados sobre carbono o alumina. (Bruckner, N. et al., (2013)

Los resultados que se obtuvieron del estudio de este material reflejan una
capacidad de almacenamiento del 6,2% en peso, una toxicidad baja de 13,8 TPI/kg. Es
un liquido en las condiciones en las que se llevaria a cabo el proceso, temperaturas
cercanas a los 200°C y presiones que ascenderian hasta valores de 70 bares, siendo
ademas su presion de vapor reducida, disminuyendo los riesgos en el almacenamiento
y un compuesto muy estable, formando cantidades infimas de subproductos durante el

proceso de reaccion. (Bruckner, N. et al., (2013)

Los otros dos compuestos de interés tienen unas propiedades muy similares
entre si, y que los hacen aptos para este tipo de procesos. De nuevo se requieren
procesos cataliticos heterogéneos tanto para la hidrogenacion como para la
deshidrogenacién. Su capacidad de almacenamiento es ligeramente inferior a la del
dibenciltolueno, con un valor del 5,8% en peso, con el problema principal de su
temperatura de fusién, que hara que el proceso se realice en presencia de un disolvente
estable que no intervenga en los procesos de reaccidén, o bien manteniendo una
temperatura suficientemente elevada para que estos compuestos no solidifiquen. Una
desventaja adicional sera el coste de mercado, el cual serd superior al del
dibenciltolueno. (Dong, Y. et al., (2014))

De nuevo, son compuestos con una estabilidad muy elevada y una toxicidad
baja, de 5,1 TPl/kg. Ademas, la presencia de heteroatomos permite reducir la
temperatura de la deshidrogenacion respecto a aquellos compuestos que no los

contienen, reduciendo asi también los costes de operacion. (Bruckner, N. et al., (2013)).

En la Figura 5 se recoge una esquematizacién del proceso aplicado al N-

etilcarbazol, recogiendo los aspectos basicos que caracterizan el proceso.

3.5. Instalaciones existentes

En la actualidad, las plantas existentes dirigidas a la hidrogenacion de estos
transportadores organicos son poco abundantes, dado que la tecnologia aun se
encuentra en una fase de desarrollo, mientras que el disefio y la construccién de
instalaciones capaces de realizarlo a gran escala seria el siguiente paso en la

implementacion de esta tecnologia.
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Diversas empresas estan dedicando grandes esfuerzos para el desarrollo, entre
las cuales se podrian destacar Air Products, uno de los grandes suministradores a nivel
mundial de hidrégeno, que esta centrando sus esfuerzos en el desarrollo de vehiculos
movidos por este combustible, pero no dispone de ninguna planta basada en esta
tecnologia. Chiyoda Corporation, empresa japonesa que encabeza el proyecto AHEAD,
del cual forman partes otras grandes compafiias del pais, como Mitsubishi, y que han
construido una planta de demostracién basada en esta tecnologia llamada SPERA
Hydrogen, con una capacidad muy reducida, procesando 39,5 t H./afo, basada en el
uso de tolueno como transportador. La empresa defiende que esta instalacién sera
facilmente escalable a niveles mayores de produccién, pero hasta el momento ningun

avance ha sido comunicado. (Chiyoda Corp., (2018))

En una situacion similar se encuentra el proyecto de Hydrogen South Africa
(HySA), consistente en una planta con capacidad para procesar 3,25 t H./afio, basada

en el uso de dibenciltolueno como agente de transporte. (Modisha, P. et al., (2017))

Por ultimo, el proyecto mas prometedor es el de Hydrogenious Technologies,
consistente en una planta construida en Dormagen que utiliza dibenciltolueno. Esta
planta piloto tiene una capacidad para procesar 1800 t Ho/afo, una capacidad 20 veces
superior a las demas y que equivaldria a una potencia de aproximadamente 4 MW,
destacable en comparacion con las demas instalaciones existentes, pero insuficiente al
mismo tiempo para su implementacibn en  suministros  industriales.

(www.hydrogenious.net)
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4.1. Modelizacién: cinética quimica

Las reacciones de hidrogenacién son reacciones trifasicas, un tipo de
reacciones que implican la intervencién de un reactivo gaseoso, otro liquido y un
catalizador sélido. Este tipo de reacciones implican varias de etapas en serie tanto de
transferencia de materia como de reaccion. Estas etapas aparecen representadas en la

Figura 3.

Figura 3. Etapas de una reaccion trifasica

La primera de las etapas sera la difusion a través de la pelicula gaseosa,

representada por la ecuacion 1.

(—TA)VR = agrkac(Pa — Pai) (1]

Tras ello, el reactivo gaseoso debe difundir a través del liquido, representada por

la ecuacion 2.

(—TA)VR = agrkar(Cai — Car) (2]

Una vez completada la fase anterior, sera necesaria la difusion a través de la
pelicula externa, previamente a la llegada de los reactivos a los poros, donde difunden

y reccionan.

(—TA)VR = fsapkac(Car, — Cps) [3]
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(_TA)VR = fsNakyCpCas (4]

Se observa como en las ecuaciones de transferencia Unicamente influye el
gradiente de concentracion y los coeficientes de transferencia, mientras que en la
reaccion también lo hace la fraccién de solidos (fs), el factor de eficacia (na), relacionado

con el tipo de catalizador empleado y la constante cinética (kv).

Todas estas etapas en serie combinadas dan lugar a una Unica ecuacion, que
se corresponde con la ecuacioén 5.
bP, [5]

_rMIDVR = HA N HA N HA
agLKar fSapKAC fsnakyCg

En esta ecuacién, ademas de los parametros citados anteriormente se incluyen

la constante de Henry (Ha) y el coeficiente estequiométrico del reactivo liquido (b).

El calculo de los parametros implicados se realiza empleando las ecuaciones

disponibles en los anexos.

4.2. Modelizacién: reactores quimicos
4.2.1. Reactor discontinuo

Para llevar a cabo los ensayos de laboratorio que proporcionaron los datos
cinéticos de partida se emplearon en todos los casos reactores de tipo discontinuo,
informacion disponible en la bibliografia. En el caso del Dibenciltolueno era un reactor
discontinuo, tanto para el reactivo gaseoso como para el liquido, mientras que para los
otros dos compuestos tan solo lo fue para el liquido, manteniéndose un flujo y presion
constante de gas. (Ali, A. et al., (2021)), (Li, L. et al., (2016)), (Sotoodeh, F. et al., (2009))

Este tipo de ensayos se realizan bajo condiciones en las que la transferencia de
materia no influye en el proceso, con suficiente cantidad de reactivos y una agitacion
suficientemente elevada. Por tanto, la Unica resistencia cinética es la correspondiente a
la etapa de reaccion, quedando la ecuacién [5] simplificada a las ecuaciones [7] y [8],
segun corresponda. Tan solo en el caso del dibenciltolueno se considera una reaccion
de segundo orden, pues en los otros casos el hidrogeno esta en alto exceso, de manera

que la reaccién se podra considerar como pseudoprimer orden.
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Aplicando balance de materia a estos reactores, se podra alcanzar las siguientes

ecuaciones cinéticas.

dN
- d_tB =(-1py V [6]
(—718)y = ky,Cg [7]
k,P,
(—7p)y = HAA Cp — kyCc 18]

Se puede observar en la ecuacion [8] el efecto de trabajar en condiciones
discontinuas tanto para el reactivo liquido como el gaseoso, una reversibilidad en la
reaccion que no se dara en la operacién a escala industrial, donde el hidrégeno se

encontrara en exceso para evitar esta situacion.
4.2.2. Reactores continuos

A escala industrial los reactores discontinuos no resultan utiles en este tipo de
procesos, por lo que el disefo se realizara en base a un reactor continuo, en este caso
de tanque agitado. Otra alternativa seria emplear reactores de lecho fijo, con las
ventajas e inconvenientes que esto supone, permitiendo eliminar las partes méviles pero

dificultando la transferencia de materia y la transmisién de calor.

Se muestran a continuacion el balance de materia y energia para este tipo de

reactores.

FCpo — (—10)V = FCy [9]

dT . [10]
Z]V] CP}E = Q + (TO - T)ZF}OCP] + vaHkTV

Donde aparecen los términos de acumulacion, entrada, salida, intercambio y

calor de reaccion.
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Dado que estas reacciones seran de pseudoprimer orden, pues el hidrogeno
estara en exceso, la ecuacion cinética empleada quedara de la siguiente manera:
 fiakyegePa [11]

(—Tvg = . Cp
A

La constante cinética empleada en este caso se observa que no corresponde
con la calculada en el caso de los reactores discontinuos. En base a los datos de la
bibliografia se calcula la constante cinética referida a la masa de catalizador empleada
y que sera la que posteriormente se utilice para el calculo de la constante cinética
referida al volumen de reactor. Este cambio es simple de realizar, ya que tanto en los
experimentos de laboratorio como en las operaciones industriales las relaciones entre

los volumenes de liquido, catalizador y de reactor son conocidos.

4.3. Evaluaciéon econémica

Para analizar la viabilidad y aplicabilidad de este tipo de instalaciones a nivel

industrial, deben analizarse los costes asociados a las mismas.

Para realizar el analisis de costes se tendran en cuenta 3 tipos de costes
diferentes: los costes de inversion (€) , los cuales se corresponden a la adquisicion de
los activos requeridos para poner en marcha el proyecto, como los equipos principales,
el sistema de conducciones o la instalacion eléctrica , costes fijos, aquellos costes que
no se ven afectados por cambios en el funcionamiento y condiciones de la instalacion,
como son los seguros y tasas o la depreciacién y los costes variables, los cuales
dependen del volumen de produccién, incluyéndose, por ejemplo, las materias primas,
mano de obra o las utilidades. Estos dos ultimos tipos podrian agruparse como costes
de operacion (€/ano). (Towler,G., Sinnott, R., 2008)

4.3.1. Costes de inversion

Para la determinacién de estos costes, se estiman en primer lugar los costes de
los equipos principales. Para ello, se emplean las ecuaciones disponibles en la

bibliografia y recogidas en los anexos.

Dado que los costes no estan actualizados, sera necesario hacerlo, para lo cual
se dispone de los indices CEPCI, especificos para plantas quimicas. (Towler,G., Sinnott,
R., 2008), (www.toweringskills.com, 2021)
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Una vez se han calculado los costes de inversién, se puede estimar también el
valor del capital circulante, que representa el 15% del capital total, siendo el 85%

restante lo previamente calculado. (Peters, M. et al., 2003)

A partir de los costes de los equipos principales se podra estimar el coste total
de inversion, empleando para ello las tablas disponibles en la bibliografia y que permiten
estimar este coste a partir de los costes de los equipos principales enviados, estimando
los costes de las instalaciones eléctricas, conducciones, sistemas de control, etc.
(Peters, M. et al., 2003)

Una vez se dispone de los costes totales de inversién se deben anualizar,
empleadndose para ello las ecuaciones disponibles en la bibliografia. Estos costes
anualizados se calculan para un tiempo de vida de la planta de 10 afios y unas tasas de
interés del 15%, valores tipicos para este tipo de instalaciones. (Towler,G., Sinnott, R.,
2008)

4.3.2. Costes variables

Dentro de este apartado se recogen los costes proporcionales a la capacidad de
produccién de la planta. Estos costes podran minimizarse si se optimizan las
condiciones de operacion de la planta, incluyéndose las materias primas, servicios
auxiliares, disolventes y catalizadores, la mano de obra y su supervisiéon, el
mantenimiento, los costes de laboratorio, los costes asociados a suministros operativos

y los costes asociados a los canones. (Peters, M. et al., 2003)

Se dispone de expresiones que permiten calcular estos costes a partir de otros
costes del proceso, siendo especialmente importante la determinacion de los costes de
mano de obra, que implica el calculo previo del numero de trabajadores requeridos en
funcion del equipamiento implicado en la planta, como se muestra en la figura 8. (Peters,
M. et al., 2003)

Cabe destacar dentro de este apartado que, como coste de materia prima solo
se considera que el 10% del LOHC empleado es fresco, dado que el objetivo es reutilizar
por completo estos compuestos una vez hayan liberado el hidrégeno transportado. De
esta manera, ese 10% serviria para cubrir posibles pérdidas de compuesto durante las

operaciones de hidrogenacion, transporte y deshidrogenacion.
4.3.3. Costes fijos

Se incluyen aquellos costes independientes de la capacidad de produccion que

posee la planta, de manera que, aunque se reduzca la producciéon de la misma, los
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costes fijos no se veran afectados, incluyéndose en este grupo los costes de seguros,

tasas y la depreciacion de la instalacién. (Peters, M. et al., 2003)

Se dispone de expresiones en la bibliografia que permiten relacionar estos
costes fijos con los costes totales de inversion, estimados como un porcentaje de los

mismos.

Una vez estimados los costes anuales totales de la instalacion, conociéndose la
cantidad total de hidrégeno reaccionado durante este periodo de tiempo, se podra

calcular el coste de almacenamiento por kilogramo de hidrégeno.

4.4. Simulacion HYSYS

Para llevar a cabo la simulacion del proceso se utilizara el simulador Aspen
HYSYS, uno de los mas comunes para la simulacion de procesos en ingenieria quimica,
capaz de resolver los balances de materia y energia, asi como la transferencia de

materia y energia que se requieren para realizar una simulacién de este tipo.

El modelo termodinamico seleccionado para realizar la simulacion sera la
ecuacion de estado Peng-Robinson, recomendable para trabajar con este tipo de
compuestos, como son los hidrocarburos y el hidrégeno. Esta requiere de tres
propiedades para cada compuesto puro implicado, la temperatura critica, la presion

critica y el factor acéntrico.

Los compuestos hidrogenados es necesario crearlos e introducirlos en forma de
compuesto hipotético, requiriéndose las caracteristicas de los mismos que los define.

Se recogen en la Tabla Il los datos necesarios para introducirlos
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Tabla Il. Parametros basicos para identificacion de los compuestos hidrogenados

Nombre 12H-NEC 8H-MID 18H-DBT
Estructura CH2N CH3 (CH)4 (CH2)8 |CHNH (CH)2 CH3 (CH2)5 | (CH2)15 CH3 (CH)5

Peso Molecular 207,4 139,2 290,5
Tebutiicisn (°C) 287,4 202,3 400,3
Priquido (Kg/M3) 838,9 799,5 896,9
Teritica (°C) 500,6 425,3 562,2
Pcritica (bar) 22 32,47 11,65
Veritico (M3/kmol) 0,6835 0,4655 1,128

H; (kd/kmol) -2,98:105 -4,419-105 -4,756105
Factor acéntrico 0,5148 0,3714 0,8907

Para terminar de configurar el entorno Properties de HYSYS quedaria afadir
las reacciones. Estas reacciones seran de tipo ‘Kinetic’ de pseudoprimer orden, ya que
se trabaja en exceso de hidrogeno. Se introduce ademas la estequiometria de las

reacciones, las cuales se muestran a continuacion.

NEC + 6H, - 12H — NEC [12]
MID + 4H, — 8H — MID [13]
DBT + 9H, — 18H — DBT [14]

El siguiente paso es configurar el entorno de simulacién, donde se crea el
diagrama de flujo del proceso y se introduce por medio de la herramienta ‘Spreadsheet’
toda la informacion mencionada previamente para la estimacion de costes de la

instalacion.
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5.1. Estudio del reactor
5.1.1. Cinética de lareaccion

En base a los datos disponibles en la bibliografia, donde se encuentran
publicados los resultados de ensayos cinéticos para los distintos compuestos a distintas
temperaturas de operacion, se podran ajustar estos datos a una ecuacion cinética que
se emplearan para el disefio y simulacion del proceso a escala industrial. En estos
ensayos el LOHC se introduce en un reactor discontinuo en el que se inyecta H> y se

mide la evolucion de la concentracion de LOHC en funcién del tiempo.

En el caso del N-etilcarbazol y el 2-metilindol, el ajuste se realiza a una ecuacion
de la forma que se muestra en el apartado anterior de ‘Materiales y Métodos’ en la
ecuacion [7], donde no existe influencia del hidrégeno en el proceso de reaccion debido
al alto exceso empleado, asumiendo cinética de pseudo-primer orden. En el caso del
dibenciltolueno, la ecuacion ajustada correspondera a una ecuacion del tipo de la [8] de
ese mismo apartado, pues la presidén varia en el proceso y no es posible realizar la
simplificacidon como en el caso anterior. Se muestra a continuacion el ajuste a las
ecuaciones obtenido, mientras que en Anexos se muestran los datos de partida,

ajustados y representados para cada uno de los compuestos.

Para realizar el ajuste se emplea el método diferencial. En el caso del
dibenciltolueno, a partir de los datos de % peso se obtienen los valores de los moles de
LOHC reaccionados, a partir de los que se calcula la concentracion de compuesto
hidrogenado por medio de la estequiometria de la reacciéon. Se calcula con ello la
variacion de presion con el tiempo, que permite calcular la velocidad de reaccién
relacionando la variacion de presion con la variacion de concentracién de reactivo, y con

ello se ajusta la cinética. Se muestra a continuacion el ajuste realizado.

80000
y =375,18x - 8017
70000 y =527,44x - 15475 R2 =0,9986
— 60000 R2=0,9978 y = 285,53x - 8902,6
£ 50000 R?=0,9988 ...-®
- F e e e
" 40000 Loty = 147,73x - 2409,9
X ohnnn e e 2 _
30000 | T T e R2=1
= 20000 | @ gg @ gl ® 150°C
....... . 170°C
10000 et 1902C
0 ¢ 2002C
3 103 303 403

203
PACg /Cyigy (MPa)

Figura 4. Ajuste cinético para el dibenciltolueno
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En el caso del N-etilcarbazol no sera necesario hacer este ajuste, pues se

proporcionan directamente los valores de la constante a distintas temperaturas.

Por ultimo, en el caso del 2-metilindol, se proporcionan los valores de
concentracién frente al tiempo para el LOHC y el compuesto hidrogenado, pudiendo
ajustarse directamente los datos a la cinética de pseudo-primer orden y obtener los

valores de la constante, representando Ln (C/Cy) frente al tiempo.

—9,94-10* 15
—TNEC = 1,58 . 109 e RT [NEC] [ ]

—8,09-10* [16]
—TmID = 2,51 . 107 ‘e RT [MID]

—4,84-10* 17
e RT [DBT] Py, (7]

_rDBT = 2,39 : 106 : HH

2

Donde la concentracion del compuesto organico se da en mol/L, la presion de
hidrégeno en MPa, la constante de Henry en MPa L/mol, la cual se estima utilizando un
Separador dentro del simulador HYSYS, la temperatura en Ky la constante R en J/mol
K.

Se puede observar como en la ecuacion [16] solo se considera la reaccion
directa, pues en los reactores continuos, como ya se ha comentado, no habra

reversibilidad.

De esta manera se obtiene una constante cinética referida al volumen de liquido,
de manera que sera necesario transformarla en una constante referida al volumen de
catalizador, para posteriormente relacionarla por medio de la carga de catalizador
empleada a escala industrial con una constante referida al volumen de reactor. Esta
carga de catalizador es seleccionada a partir de las recomendaciones para este tipo de

reactores disponibles en la bibliografia, con un valor de 0,5% (vol.). (Woods, 2007)

El valor de la constante cinética podra estimarse facilmente relacionando el valor
de la constante obtenida en las condiciones de laboratorio con la constante referida al
volumen de catalizador, siendo Unicamente necesario conocer los valores de volumen
de liquido y catalizador utilizados en los ensayos, los cuales estan disponibles. En el
caso del N-etilcarbazol, el volumen de liquido empleado fue de 100 mL, con 1 g de

catalizador de Ru/Al,O3 con 5% en peso y densidad de 3500 kg/m?, mientras que en el
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caso del 2-metilindol, las cantidades utilizadas fueron 60 mL y 0,3 g de este mismo
catalizador. Por ultimo, en el caso del dibenciltolueno el volumen de liquido empleado

fue 9,6 mL, con 1 g de catalizador Ni-Raney.

Los rangos de temperatura en los que estas ecuaciones podran aplicarse se
corresponderan con los valores de temperatura empleados en el laboratorio para la
obtencion de los datos cinéticos, aunque en apartados posteriores se extrapolaran estas
ecuaciones a valores de hasta 10°C superiores con objeto de realizar los analisis de

sensibilidad requeridos para optimizar.

Los resultados obtenidos para cada uno de los compuestos se muestran a

continuacion.

Tabla Ill. Valores de la constante cinética referida al volumen de reactor para el

2-metilindol

T(2C) Huz2(MPalL/mol) k,(L/mols)

120 71,4 12,8
130 67,9 22,8
140 64,6 40,7
150 61,5 54,8
170 55,8 172,6

Tabla IV. Valores de la constante cinética referida al volumen de reactor para el

N-etilcarbazol

T(2C) Huz2(MPalL/mol) ky(L/mols)

130 63,7 3,9
140 61,3 7,8
150 59,0 14,5

Tabla V. Valores de la constante cinética referida al volumen de reactor para el

dibenciltolueno

T(2C) Huz(Mpal/mol) k. (L/mols)

150 56,8 187,4
170 54,1 348,7
190 51,8 614,9
200 50,7 802,0
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Se observa como la constante cinética es mayor para todas las temperaturas en
el caso del dibenciltolueno, por lo que la reaccién sera la mas favorable entre las 3

opciones consideradas.

Tabla VI. Parametros de las constantes cinéticas referidas al volumen de reactor

COMPUESTO kyo (L/mols)  Ea(kJ/mol)

2MID 8,1-10% 73,8
NEC 5,9-10%? 93,9
DBT 1,8-108 48,4

En el caso del 2-metilindol, estos parametros cinéticos seran validos en el
intervalo de temperaturas 120-170°C, en el caso del N-etilcarbazol, lo seran en el

intervalo 130-150°C y en el caso del dibenciltolueno para el intervalo 150-200°C.
5.1.2. Transferencia de materia

Una vez estimados los parametros de la constante cinética se debe determinar
la influencia de la transferencia de materia en la reaccién, para lo cual se deben estimar
los coeficientes globales de transferencia entre fases. Para ello, se emplean las

ecuaciones recogidas en el Anexo Il.

La estimacion de estos parametros permitira comprobar si existe influencia de la
transferencia de materia en la reaccién y al mismo tiempo realizar el cambio de escala
de reactores de laboratorio a equipos industriales, pues la cinética se ha determinado
por medio de ensayos de laboratorio, en los que no existen resistencias difusionales,
mientras que un reactor industrial si pueden existir. A escala industrial se emplearan
reactores continuos de tanque agitado caracterizados por los parametros que se
muestran a continuacion y que se escogen en base a lo recomendado en la bibliografia
para este tipo de reactores. La otra alternativa seria emplear un reactor de lecho fijo,
pero, como ya se comento, la falta de informacién relativa a las reacciones impide su

uso.

El calculo se realiza para las peores condiciones posibles, es decir, para la mayor de las
temperaturas que se han estudiado en los ensayos, de esta manera, si no afectan bajo

estas circunstancias, tampoco lo haran en las demas condiciones ensayadas.

La velocidad del gas, ug, se limita con el objetivo de evitar el arrastre del aceite
por parte de la corriente gaseosa hasta la parte superior del reactor. En el caso de la
potencia y la velocidad de agitacion, la presencia de solidos en el interior del reactor

hara que sus valores también se limiten, siendo de 800 W/m?3y 1,5 rps respectivamente.
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En cuanto a la fraccion de solidos, el valor recomendado en sistemas L-S es de
0,01, siendo menor el valor recomendado para sistemas trifasicos, por lo que se toma
un valor de 0,005 para este sistema, siendo la fraccién de liquido de 0,95 y de gas de
0,045. (Woods, 2007)

Tabla VII. Valores de los coeficientes implicados en el proceso de reaccion

2MID NEC DBT

T (K) 443 423 463

dp -10%(m) 1 1 1

pr (kg/m3) 3500 3500 3460
pu (kg/m3) 921,5 934,6 933,3
M. -10* (kg/m s) 9,2 16,9 26,5
f 0,005 0,005 0,005

Das -10° (m?/s) 5,5 5,5 5,5
kia (s-1) 0,12 0,1 0,096
kea (s-1) 255,3 231,9 215,4

kv (m3/mol s) 0,2 0,01 0,6

En base a estos valores obtenidos, se calculan las resistencias correspondientes
a cada una de las etapas implicadas en la reaccion con las ecuaciones disponibles en
el Anexo I, resultando que la etapa dominante es la de reaccion, con un peso relativo

superior al 99%, de manera que la transferencia de materia no influye en el proceso.

5.2. Disefio del proceso
5.2.1. Diagrama de flujo

Para comenzar con la simulacion se crean las simulaciones base. Se escogen
condiciones intermedias en base a los valores estudiados en los ensayos de laboratorio
y se construyen diagramas de flujo que cumplan el requisito de alcanzar una conversién
del 99% y una capacidad nominal de 6 MW. Los valores de temperatura y presion
seleccionados para cada uno de los compuestos seran, en el caso del 2-metilindol,
170°C y 6 MPa, en el caso del N-etilcarbazol, 165°C y 6 MPa y en el caso del
dibenciltolueno, 170°C y 6 MPa.

Simulando bajo estas condiciones, se realiza el dimensionado de los reactores

capaces de cumplir con las especificaciones establecidas.

En el caso del 2-metilindol y el dibenciltolueno, se valoran de inicio dos posibles
configuraciones, la primera con un solo reactor y la segunda con dos reactores en serie,

siendo esta una alternativa que permitiria disminuir el volumen total del sistema de
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reaccidén en caso de que la conversion objetivo requiera volumenes demasiado elevados

para el proceso.

Por otro lado, en el caso del N-etilcarbazol, el requerimiento de utilizar reactores
de mayor tamafo debido a una cinética de reaccién mas lenta hara que no se valore la
posibilidad de operar unicamente con un reactor, ya que requeriria un volumen

demasiado grande para utilizar a escala industrial.

Se muestran a continuacion los diagramas de flujo construidos para realizar las
simulaciones y de los cuales se parte para realizar la optimizacién. Posteriormente se

analizaran las distintas partes de los mismos.
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Figura 5. Diagrama de flujo para el 2-metilindol con 1 reactor
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Figura 6. Diagrama de flujo para el 2-metilindol con 2 reactores
Se comentan a continuacion cada una de las secciones del diagrama de flujo.
5.2.2. Seccidn de preparacién de la alimentacion

Dos de los compuestos empleados, el 2-metilindol y el N-etilcarbazol, son
compuestos solidos a temperatura ambiente de manera que se requiere que la
temperatura a la que estos lleguen a la planta sea suficientemente elevada para que
estos se encuentren en estado liquido, no asi en el caso del dibenciltolueno, el cual
podra alimentarse en condiciones estandar debido a su menor temperatura de fusion,
un factor a tener en cuenta y que afectaria de forma importante a los costes de
transporte de los compuestos. En el caso del 2-metilindol, la alimentacion llegara a
temperaturas de 50°C y 1 bar, mientras que en el caso del N-etilcarbazol la temperatura

requerida sera algo superior, de 70°C a presién atmosférica.

Dado que la reaccién tendra lugar a presiones elevadas de 60 bar, sera
necesario implementar una bomba en los 3 casos, que proporcione ese aumento de

presion.

En cuanto al hidrégeno fresco alimentado, este provendra en todos los casos de
una celda electrolitica, donde se produce a partir de agua. Las condiciones en las que
operan estas celdas dependeran del tipo de celda empleada, siendo las mas sencillas y
econdmicas las celdas alcalinas, que operan bajo presiones de 60 bar y temperaturas
de 80°C. (Runge, P. et al., (2019)).

Dado que se opera con gran exceso de hidrégeno para aumentar la velocidad

de reaccion y transferencia de materia, todo el flujo no reaccionado que sale de los
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reactores se recircula y se junta con la alimentacion fresca, tras lo cual, por medio de un
compresor K-100 se aumenta su presién hasta 2 bar por encima de la presion de
operacion para compensar las pérdidas de carga que se produjesen. Dado que el
aumento de presion requerido no es demasiado grande, utilizar un compresor de una
sola etapa sera suficiente para cumplir con el objetivo. Este hidrégeno, ya en las
condiciones de operacién requeridas, se divide por medio de un divisor TEE-100 en
tantas corrientes como reactores se utilicen en el proceso, en aquellos casos en que se

opere con mas de un reactor.

La temperatura de salida del gas tras la compresion esta limitada a 150°C con el
objetivo de poder utilizar compresores de acero al carbono, los mas simples y de menor
coste, para lo cual se implementa en la recirculacion un intercambiador de calor , E-100
para el 2-metilindol y el dibenciltolueno y E-101 para el N-etilcarbazol, que por medio de
la herramienta ‘Adjust’ enfriara el hidrogeno recirculado desde la temperatura a la que
opera el reactor hasta una temperatura que permita que la salida de la compresién no

supere la temperatura objetivo de 150°C. (Woods, 2007)
5.2.3. Seccion de reaccion

Se observa una diferencia entre el diagrama de flujo con solamente un reactor y
el diagrama para 2 reactores en serie en el caso del Dibenciltolueno y el 2-metilindol, la
presencia de un intercambiador adicional E-101 y E-102. Estos cambiadores permiten
precalentar la corriente de hidrogeno que llega al segundo de los reactores en serie
CSTR-101. Precalentar esta corriente es necesario debido a que la conversién que se
produce en este segundo reactor es muy baja, pues esta tiene lugar mayoritariamente
en el primero de los reactores, por lo que el calor generado como consecuencia de la
reaccion en este reactor sera muy reducido e insuficiente para calentar las corrientes de
reactivo hasta la temperatura de reacciéon. De esta manera, se aprovecha la propia
corriente liquida que sale del reactor para precalentar el gas, permitiendo también
reducir las necesidades de refrigeracion de esa corriente liquida. En el caso del N-
etilcarbazol esto no sera necesario, pues la conversion que se alcanza en el primero de

los reactores sera menor, de manera que el calor generado en el segundo sera mayor.

El proceso de hidrogenacién, como ya se ha indicado, implica una reaccion
exotérmica, por lo que los reactores, en este caso reactores trifasicos de tanque agitado,
deberan implementar un sistema de refrigeracion que controle la temperatura en el
interior y mantenga condiciones isotérmicas fijadas en la temperatura de operacion. El

sistema de refrigeracion constara unicamente del encamisado del reactor, pues la
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presencia de soélidos en el interior del reactor impide utilizar serpentines que

proporcionen una capacidad de enfriamiento adicional.

Por ello, el area de intercambio disponible a través de las paredes de los
reactores sera un factor clave a tener en cuenta a la hora de dimensionar los reactores,
siendo necesario que el area disponible para el intercambio, correspondiente al area
lateral del reactor, sea superior a la superficie requerida para eliminar el calor generado

en la reaccién, el cual se podra calcular por medio de la ecuacion [18]

Q = UAAT [18]

Siendo Q el calor transferido en kW, U el coeficiente global de transmision de
calor en el reactor, estimado en 0,567 kW/ m? K para un sistema donde el fluido caliente
es un aceite organico como los utilizados y la refrigeracion se realiza usando agua, A el

area de intercambio requerida en m?, y AT la diferencia de temperatura entre fluidos.

Las condiciones base en las que operan estos sistemas de reaccion seran 170°C
y 60 bar en el caso del 2-metilindol, 165°C y 60 bar en el caso del N-etilcarbazol usando
en ambos casos Ru/Al20; como catalizador y 170°C y 60 bar en el caso del
Dibenciltolueno, usando como catalizador Ni-Raney. Condiciones que permitiran

alcanzar conversiones superiores al 99% para el compuesto organico.

Entre cada uno de los reactores colocados en serie se dispone de una bomba
que permita compensar las pérdidas de carga de la corriente liquida en el reactor y
aumentar de nuevo su presion hasta la requerida en las condiciones de reaccion,

correspondiendo con P-100 y P-101.
Se recoge en la siguiente tabla los resultados del disefio de los reactores.

Tabla VIII. Dimensiones de los reactores para los casos base

Sistema V1 (m3) V2 (md) A (m?) P (MW)
MID 1R 8 - 19 -
MID 2R 6 6 15,5 0,32
DBT 1R 8 - 19 -
DBT 2R 8 8 19 0,24
NEC 2R 6 6 15,5 0,35

Se puede observar como usar reactores en serie no supone un ahorro de
volumen total, pues es la transmisién de calor la que limita los volumenes de reactor que
se pueden emplear. Empleando 2 reactores en serie, la conversion alcanzada en el

primero de los reactores no es del 99%, pero alcanza valores cercanos, por lo que el
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calor a retirar no se diferencia mucho del calor retirado en el sistema con 1 reactor solo
reactor, de ahi que la reduccion de volumen no sea suficiente como para que el sistema

con dos reactores emplee un volumen total menor.
5.2.4. Seccion de separacion de productos

El siguiente paso sera reducir la temperatura y la presion del liquido hidrogenado
hasta condiciones aptas para su almacenamiento y transporte. En primer lugar, por
medio del intercambiador de calor se reducira la temperatura de la corriente hasta 40°C,
temperatura limitada por el uso de agua como agente de refrigeracién, cuya temperatura
estara limitada a 50°C, siendo esta suministrada a una temperatura de 30°C durante los
meses de verano que marcan el limite de la refrigeracion. Una vez se ha enfriado la
corriente, se somete a una expansién para reducir su presion hasta 1 bar, lo cual da
lugar a que el hidrégeno que se encontraba disuelto y sin reaccionar en la corriente
liquida se evapore, haciendo necesario implementar un separador G-L al final del

proceso, que se corresponde con V-101.

La corriente gaseosa separada sera hidrégeno practicamente puro, pero con un
caudal muy reducido, lo cual hace que su recirculacion no sea rentable, ya que requeriria
de una recompresion hasta la presion de operacién de los reactores que implicaria
utilizar un compresor multietapa que encareceria altamente los costes, por lo que esta
corriente podra ser aprovechada con otros fines, como producir energia o en

calefaccion.
5.2.5. Estimacién de costes

Con el objetivo de poder estimar los costes de los equipos empleando las
ecuaciones ya vistas en el apartado anterior, se utiliza la herramienta ‘Spreadsheet’ de
HYSYS, que permite registrar en una hoja de calculo todos aquellos parametros de

interés tanto de corrientes como de equipos implicados en el diagrama de flujo.

En esta hoja de calculos se recogeran los datos correspondientes a cada uno de
los equipos que permitan disefarlos y estimar sus consumos y costes asociados, tal

como se muestra en las Tablas IX-X.
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Tabla IX. Datos de disefio y costes de equipos del proceso

2MID1IR 2MID2R NEC2R DBT1R DBT2R

V1 (m3)
V3 (m3)

Coste R; (£€)
Coste R; (€)
Coste Total (€)
Pagitacién Rl (kW)
Pagitacion RZ (kW)
Coste agit R; (€)
Coste agit R, (€)
Coste total agitacion (€)
Potencia compresor (kW)
Eficacia compresion
Coste compresor (€)
P bomba P-100 (kW)
P bomba P-101 (kW)
Caudal P-100 (m3/h)
Caudal P-101 (m3/h)
Caudal P-102 (m3/h)
Coste P-100 (€)
Coste P-101 (€)
Coste total bombas (€)
Areaenss (M?)
Areacnz (m?)
Areaic (m?)

a
b
n
Coste enfl (€)
Coste enf2 (€)
Coste IC (€)
Coste total camb. (€)
Volumen separador (m?)
Peso tanque separador
(t)

Coste separador (€)

8

80021
80021
12,8

19059
19059
23
0,5
38930
7,4
3,275

3398

3398

12,98

10000
88

10040
11140

21180
2,58

2,83
26710

6
6
67979
67979
135958
9,6
9,6
16025
16025
32050
20
0,5
36370
0,31
7,7
5,61
3,42
3488
3404
6892
1
13,2
60
10000
88
1
10060
11160
15280
36500
0,43

2,73
26110

6
6
67979
67979
135958
9,6
9,6
16025
16025
32050
115
0,5
89315
0,35
7,6
4,72
3,35
3453
3401
6854
53
12,38
10000
88
1
10466
11089

21555
1,52

2,78
26417

8

80021
80021
12,8

19059
19059
21,6
0,5
27980
7,5
3,35

3505

3505

12,5

10000
88

10037
11096

21133
0,31
2,73

26081

8
8
80021
80021
160042
12,8
12,8
19059
19059
38118
23,74
0,5
39820
7,5
0,24
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Tabla X. Datos desglosados sobre estimacion de costes

2MID1IR 2MID2R  NEC2R DBT 1R DBT 2R
COSTES INVERSION (€)
Coste Reactores 80021 135958 135958 80021 160042
Coste Agitacion 38119 32050 64100 12777 38119
Coste Compresores 38925 36370 89315 27980 39824
Coste Cambiadores 21185 36501 21555 21133 36432
Coste Bombas 3398 6892 6854 3505 7076
Coste Separador 26709 26114 26418 26081 26081
COSTE TOTAL 208357 273885 344202 171498 307575
CEPCI 1,406 1,406 1,406 1,406 1,406
COSTE TOTAL ACTUALIZ 292892 385006 483853 241079 432366
COSTE ENVIADOS 322182 423507 532238 265187 475603
COSTES INVERSION TOTALES 1676311 2203508 2769237 1379768 2474563
ACCR 15% interés 0,199 0,199 0,199 0,199 0,199
CAPITAL CIRCULANTE 295819 388854 488689 243488 436687
CAPITAL TOTAL 1972131 2592362 3257926 1623256 2911251
INVERSION ANUALIZADA (€/afio) | 392454 515880 648327 323027 579339
COSTES VARIABLES (€/afio)
Materias Primas 2247696 2349864 4286304 2216808 2216808,
Mano de obra 770880 770880 1027840 770880 770880
Supervision operativa 115632 115632 154176 115632 115632
Agua Refrigeracion 1029481 1079806 1389755 1377515 1387436
Vapor MP 0 0 0 0 0
Electricidad 43746 47759 160416 40103 64504
Mantenimiento y reparaciones 117342 154245 193846 96584 173219
Suministros operativos 17601 23137 29077 14487 25982
Costes de laboratorio 115632 115632 154176 115632 115632
Canones 89908 93995 171452 88672 88672
Catalizadores 400097 200049 300072 2601 2601
TOTAL 4948016 4950998 7867115 4838915 4961368
COSTES FIJOS (€/afio)
Seguros 33526 44070 55384 27595 49491
Tasas 16763 22035 27692 13797 24746
TOTAL 50289 66105 83077 41393 74237

Las explicaciones sobre cdmo se realizan los calculos de costes, asi como las

correlaciones y figuras necesarias para ello, aparecen en el apartado de ‘Materiales y

Métodos’ y en el Anexo lIl.

En cuanto a los costes de los equipos, los sistemas de reaccion, incluyendo el

propio reactor y los sistemas de agitacion, son los de mayor cuantia, mientras que el

resto de equipos, con unas exigencias menores en la operacion, presentan unos costes

claramente inferiores.
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Los costes variables mas importantes, se puede observar como son los de
materias primas, donde se incluye el coste correspondiente al 10% del LOHC empleado
en el proceso, suponiendo que no se pudiese recuperar la totalidad del LOHC una vez
se extraiga el hidrogeno transportado en el mismo. Estos sistemas operarian en bucle
cerrado, de manera que, si se alcanza una eficacia en la recuperacion del LOHC
deshidrogenado suficientemente alta, estos costes de materias primas podrian ser
nulos, abaratando el proceso y los costes del almacenamiento. También los costes de
la refrigeracion resultan importantes, debido ello principalmente a la refrigeracion de los

reactores.

En el caso de los reactores se determina el coste tanto del depdsito como del
sistema de agitacion, el cual estara formado por dos agitadores, dado que los tanques
utilizados tendran el doble de altura que de ancho, lo cual permitira emplear agitadores
de menor tamanio, siendo la potencia requerida el doble que en un sistema de agitacion

simple.

En el caso de las bombas, el parametro implicado en el disefio de las mismas
sera el caudal de liquido a impulsar, no obstante, disponer de la potencia de motor que
estas requieren sera importante también para determinar el consumo eléctrico de la
instalacion, de la misma manera que lo es en el caso de los compresores, en cuyo caso

también es la potencia el parametro de disefio.

En el caso del separador, el tiempo de residencia recomendado es de 5 minutos.
En base a ello, se podra determinar el volumen y peso del depdsito, siendo este de

acero al carbono, y que permitira determinar el coste del mismo. (Woods, (2007))

Por ultimo, en el caso de los intercambiadores de calor, el area de intercambio
sera el parametro empleado para la determinacién del coste del equipo. En base a estos

datos, se estiman el coste de almacenamiento del hidrégeno.

Tabla XI. Determinacion del coste de hidrogeno almacenado

2MID 1R 2MID 2R NEC 2R DBT 1R DBT 2R

COSTES INVERSION ANUALIZ. (M€£/afio) 0,39 0,52 0,65 0,32 0,58
COSTES VARIABLES (M€/afio) 4,95 4,95 7,87 4,84 4,96
COSTES FIJOS (M€/afio) 0,050 0,066 0,083 0,041 0,074

TOTAL ANUAL (M€/afio) 5,4 5,5 8,6 5,2 5,6
H2 consumido (t/afio) 1580 1664 1598 1618 1627

Coste almacenamiento (€/kg H,) 3,41 3,32 5,38 3,22 3,45
Potencia planta (MW) 6,02 6,33 6,08 6,16 6,19
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La alternativa del dibenziltolueno con un solo reactor parece ser la mejor, con un
coste de almacenamiento de 3,22 €/kg H», los costes mas bajos entre las distintas
alternativas posibles. El 2-metilindol con un sistema de 2 reactores en serie también

resulta ser una buena alternativa para operar y con costes similares.

Una vez completadas estas simulaciones base, se procede a realizar la

optimizacion de los procesos.

5.3. Optimizacioén del proceso

El objetivo de la optimizacion sera minimizar el coste de produccién del
compuesto hidrogenado, para lo cual se estudia la influencia sobre el mismo de las
variables del proceso que mayor influencia tengan, como son la presion, temperatura de
operacion y la potencia de la instalacion, relacionada con los flujos de alimentacion de
hidrégeno y de compuesto organico. Para ello, se analiza la influencia individual de cada
uno de los parametros, variandolos uno a uno mientras que los demas parametros
estudiados se consideran en las condiciones base, las establecidas en las simulaciones

anteriores.

Esta optimizacion se realizara para cada uno de los procesos considerados,
obteniéndose un valor 6ptimo para cada una de las variables en cada uno de ellos. Estas
variables 6ptimas se combinaran posteriormente para dar lugar a unas condiciones

Optimas para el proceso.

Tabla Xll. Valores del analisis de sensibilidad

SISTEMA VARIABLE VALOR BASE INTERVALO ESTUDIO

T (2C) 170 150-190 2c

DBT 1R P (MPa) 6 5-7 MPa
Potencia (MW) 6 2-18 MW
T (2C) 170 150-190 2c

DBT 2R P (MPa) 6 5-7 MPa
Potencia (MW) 6 2-18 MW
T (2C) 170 150-190 2c

MID 1R P (MPa) 6 5-7 MPa
Potencia (MW) 6 2-18 MW
T (2C) 170 150-190 ec

MID 2R P (MPa) 6 5-7 MPa
Potencia (MW) 6 2-18 MW
T (2C) 165 155-1752C

NEC 2R P (MPa) 6 5-7 MPa
Potencia (MW) 6 2-18 MW
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5.3.1. Andlisis de sensibilidad para el 2-metilindol

Se realiza en primer lugar la optimizacién para el 2-metilindol, considerando las

dos configuraciones propuestas realizando los analisis de sensibilidad simultaneamente

para ambas.
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Figura 7. Analisis de sensibilidad para el 2-metilindol. Se estudia el efecto de la

potencia (a), la temperatura (b) y la presién (c)

Se puede observar cdmo, al aumentar la potencia de la planta, y por tanto, el
caudal de alimentacion, la economia de escala hara que los costes de produccion
disminuyan, pues equipos de mayor tamano y caudales mayores haran que el coste de
produccién unitario disminuya de forma continua, dado que la relacién entre los costes
y el tamafio de los equipos no es proporcional, sino potencial con valores de exponentes

inferiores a 1.

De este modo, lo éptimo sera operar con el caudal de alimentacidn mas alto entre los

considerados.

Las curvas son muy similares en ambos casos, con costes ligeramente inferiores
para el sistema con 1 solo reactor para los valores de potencia mas elevados, donde el
calor liberado hara que trabajar con dos reactores en serie no permita reducir el volumen

total de los reactores respecto al sistema de un solo reactor por consecuencia de la gran
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cantidad de calor que se libera en el primero de los reactores, el cual obliga a

sobredimensionar los equipos para garantizar condiciones isotérmicas en el interior.

Se observa como un aumento de la temperatura da lugar a una reduccion de los
costes de produccion. Una mayor temperatura de operacion permitird minimizar el
consumo de agua de refrigeracion en los reactores, en los cuales una parte del calor
generado sera consumido por los propios reactivos, los cuales entran frios al reactor.
Ademas, una mayor temperatura de operacion favorece la cinética de reaccion,

permitiendo disminuir el volumen de los reactores empleados.

La tendencia observada para ambos sistemas se observa claramente diferente,
siendo el descenso de los costes mas acusado en el caso del sistema con un solo
reactor, pues en el sistema con 2 reactores el uso de temperaturas elevadas tiene un
inconveniente adicional asociado al segundo de los reactores, ya que la conversion en
este sera muy baja puesto que la conversion tiene lugar mayoritariamente en el primero
de los reactores, de manera que se libera poco calor consecuencia de la reaccion, una
situacion que podria dificultar el precalentamiento de la corriente de hidrégeno que llega

fria al reactor.

En cuanto a la presion, seran las presiones intermedias las que minimicen los
costes de producciéon. Usar presiones muy elevadas implicara utilizar equipos de
compresion mas costosos. A su vez, en el caso del hidrogeno, la compresion hara
aumentar la temperatura y también el consumo de refrigerante necesario para controlar

su temperatura.

Por otro lado, presiones bajas tienen un efecto negativo sobre la conversion,

implicando usar reactores mayores, dando lugar a un aumento de los costes.

En base a estos resultados se puede determinar que las condiciones que
permitiran alcanzar un coste minimo seran operar a la maxima potencia considerada (18
MW), presiones intermedias de 6 MPa y temperaturas de 190°C en el caso de trabajar
con 2 reactores y 180°C en el caso de emplear un solo reactor, donde emplear una
mayor temperatura de 190°C no permitia reducir el volumen requerido debido a la
superficie de intercambio necesaria para mantener condiciones isotérmicas, mientras
que si que se empleara una mayor cantidad de refrigerante para llevar el producto a
condiciones adecuadas para el transporte, asi como para controlar la temperatura de

salida del hidrégeno en la compresion previa a la reaccion.
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5.3.2. Andlisis de sensibilidad para el N-etilcarbazol

Se muestran a continuacion los resultados obtenidos del analisis de sensibilidad

para el sistema de 2 reactores en serie del N-etilcarbazol.
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Figura 8. Andlisis de sensibilidad para el N-etilcarbazol. Se estudia el efecto de la

potencia (a), la temperatura (b) y la presion (c)

Al igual que en el caso del 2-metilindol, la economia de escala hace que,
aumentando los caudales de reactivos, los costes de produccién disminuyen de forma
continua, pero en este caso, los valores alcanzados seran mayores de lo que son en el
caso del 2-metilindol.

Usar temperaturas mayores favorecera la reaccion, pudiendo emplear reactores
de menor tamano para alcanzar mismos valores de conversién. Dado que los reactivos
no se encuentran a la temperatura de reaccion, una mayor cantidad del mismo sera
consumido por los propios reactivos, minimizando las necesidades de refrigeracion

externa.

Al igual que en los anteriores casos, el coste sera minimo con presiones
intermedias. Usar presiones reducidas implicara utilizar equipos de mayor tamano,
mientras que presiones mayores requeriran un mayor consumo energético debido a la
mayor potencia de los equipos requeridos para la compresion, asi como un mayor coste

de la refrigeracion requerida, especialmente en el caso del hidrégeno recirculado, cuya
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temperatura tendra que ser menor que a presiones reducidas dado que la compresién

requerida sera mayor, y por tanto, el aumento de temperatura también lo sera.
5.3.3. Andlisis de sensibilidad para el dibenciltolueno

Por ultimo, se analizaran las dos alternativas consideradas para el

dibenciltolueno de la misma manera que los anteriores compuestos.
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Figura 9. Andlisis de sensibilidad para el dibenciltolueno. Se estudia el efecto de la

potencia (a), la temperatura (b) y la presién (c)

La tendencia observada es la misma que en los casos anteriores, con un
descenso de los costes mas acusado en el caso de la operacion con solamente 1

reactor.

Las temperaturas mas elevadas en este caso son las que mas favorecen el
proceso y permiten alcanzar los menores costes de operacion. En este caso el volumen
de los reactores si podra reducirse al aumentar la temperatura del reactor, no como en

el caso del 2-metilindol.
5.3.4. Configuracion de los procesos 6ptimos

Una vez se han realizado los analisis de sensibilidad, se deben escoger las

condiciones 6ptimas para cada uno de los procesos, recogidas en la Tabla XIII.
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Tabla XIII. Condiciones 6ptimas para cada proceso.

COMPUESTO POTENCIA (MW) T(2C) P (MPa)

2MID 1R 18 190 6
2MID 2R 18 190 6
NEC 2R 18 175 6
DBT 1R 18 190 6
DBT 2R 18 190 6

Se realizan las simulaciones correspondientes a cada uno de estos sistemas,
obteniéndose los resultados mostrados en la Tabla XIV. Es necesario realizar estas
simulaciones independientemente de todas las realizadas con anterioridad, pues en
esos casos tan solo una de las variables se modifica, manteniéndose en las condiciones
base las demas variables, mientras que ahora se combinan todas las variables en sus
valores optimos para obtener un resultado unico y que proporcione los costes minimos

de almacenamiento.

Tabla XIV. Resultados de la optimizacion de los procesos

MID1IR MID2R NEC2R DBT1R DBT2R
COSTES INVERSION (Mé€/afiio) 0,67 1,01 1,35 0,64 1,30
COSTES VARIABLES (M€/afio) 12,62 12,50 21,08 13,19 12,78

COSTES FIIOS (M€/afio) 0,08 0,13 0,17 0,08 0,17
TOTAL ANUAL (M€/afio) 13,37 13,63 22,61 13,91 14,25
COSTE UNITARIO (€/kg H.) 2,87 2,83 4,69 2,69 2,92

Estos resultados muestran como la mejor opcidon seria operar utilizando como
compuesto organico el dlbenciltolueno con un solo reactor. Este sistema implicaria usar
un volumen demasiado elevado para asegurar condiciones isotérmicas, de manera que
se simula una tercera alternativa para este compuesto con 2 reactores en paralelo que
facilitan la transmisién de calor, pudiendo emplear reactores de menor tamano. En el
caso del N-etilcarbazol se observa una gran diferencia en los costes, causada
principalmente por la diferencia en los costes variables debido al mayor coste del
catalizador empleado y de la materia prima y a la imposibilidad de emplear temperaturas
tan elevadas como en los casos anteriores, pues implicaria extrapolar la cinética a
valores de temperatura muy por encima de las empleadas en los estudios de laboratorio,

las cuales permitirian acelerar la cinética y reducir los costes.
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Tabla XV. Resultados del proceso éptimo de produccién

DBT 2R Paralelo DBT1R DBT2R

COSTES INVERSION (M€/afio) 0,74 0,64 1,30
COSTES VARIABLES (M€/afio) 13,21 13,19 12,78
COSTES FIJOS (M€/afio) 0,094 008 0,17
TOTAL ANUAL (M€/afio) 14,04 13,91 14,25
COSTE UNITARIO (€/kg H,) 2,73 2,69 2,92

Se muestra a continuacion la comparativa del valor 6ptimo alcanzado para cada
proceso con los resultados del analisis de sensibilidad, pudiendo observarse la

reduccion del coste de almacenamiento.
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Figura 10. Comparativa del andlisis de sensibilidad con el 6ptimo alcanzado para el 2-

metilindol con 1 reactor

Se puede observar que el éptimo obtenido permite minimizar los costes hasta un
valor inferior a cualquier de los obtenidos durante el analisis de sensibilidad. Esta
situacién se repetira en el caso de los demas sistemas estudiados, como se vera a
continuacion.
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Se observa como en todos los casos el 6ptimo alcanzado con la optimizacion

permite reducir los costes de almacenamiento, de la misma manera que antes

En el caso del Dibenciltolueno la influencia de la transmisién de calor en los
reactores es mas acusada que en los casos anteriores, dado que la reaccion es mas

exotérmica, por tanto, el area de intercambio necesaria sera mayor.

En base a los resultados obtenidos, se observa como el parametro que mas
influencia presenta sobre los costes del proceso es la potencia, pues en todos los casos
se observa como en la comparativa de los 6ptimos con los resultados del analisis de
sensibilidad el 6ptimo esta mucho mas cercano al valor de potencia correspondiente a
ese optimo en condiciones base para el resto de parametros de lo que lo esta para los

demas.
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CONCLUSION

Este grupo de simulaciones permite deducir que, a dia de hoy y con la reducida
informacion disponible referente a la hidrogenacion de este tipo de aceites organicos, el
dibenciltolueno es la mejor opcién disponible para el transporte de hidrégeno y su posterior

uso como combustible.

No solo los costes de hidrogenacion lo demuestran, pues aun teniendo un coste
superior a alguna de las otras alternativas analizadas deberia tenerse en cuenta el hecho de
que el Dibenciltolueno es un liquido en condiciones estandar, mientras que los otros
compuestos propuestos son sélidos hasta temperaturas mayores, cercanas a los 80°C en el
caso del N-etilcarbazol, de manera que cambiar su estado implicaria un consumo energético
elevado en caso de que este fuese fundido en la propia instalacion o se utilizase un medio de
transporte calefactado, o bien, emplear un disolvente que solucionase el problema de fundirlo,

pero que implicaria hacer frente a costes adicionales asociados a su adquisicion.

Se observa como un aumento de la potencia de la planta permite disminuir de forma
importante los costes de produccion, de manera que seria posible estudiar el disefio de las
plantas para cubrir potencias todavia mayores, siendo posible que esto permitiera disminuir
todavia mas los costes de produccion, para lo que seria necesario estudiar otras posibles
configuraciones del diagrama de flujo que permitiera solucionar la principal limitacion

encontrada en estas similaciones, la transmision de calor.

No obstante, la principal limitacion del hidrégeno como alternativa a los combustibles
fésiles se encuentra a dia de hoy en los costes de la electrélisis. El coste de producir un
kilogramo de hidrégeno por electrdlisis del agua a dia de hoy ronda los 6 €, un coste que debe
adicionarse al calculado en este grupo de simulaciones y que hace que, a dia de hoy, el
conjunto siga siendo elevadamente costoso. No obstante, se espera que a corto plazo el corte
de la electrdlisis se pueda reducir en un 75%, llegando hasta los 1,5 €/kg Hz, un hecho que
aumentaria increiblemente la competitividad de este proceso, resultando en una alternativa

de combustible viable.

Este coste estimado se asemejaria mas a otras alternativas existentes a dia de hoy
para la produccion de hidrégeno, como lo es el reformado de gas natural, cuyo coste de
produccion es de 1,5 €/kg. Esta alternativa, pese a tener un coste inferior todavia, tiene la

desventaja de que produce grandes cantidades de COa.

Entre las primeras vias de aplicacion de este hidrégeno a escala industrial podrian
destacarse su uso como combustible en hornos, eliminando cualquier tipo de emision de gas
contaminante, como componente de polimeros y en el sector transportes, especialmente en
los casos en los que la electrificacion no sea factible, en los vehiculos de grandes

dimensiones, como camiones o barcos.
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ANEXO I. LISTA DE SIMBOLOS

ac ks, - Coeficiente global de transferencia de materia G-L
apk,. - Coeficiente global de transferencia de materia L-S
fs - Fraccion volumétrica de sélidos en el reactor

n,4 - Factor de eficacia

H,- Constante de Henry para el hidrégeno
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ANEXO Il. Modelo de Peng-Robinson

El modelo termodinamico seleccionado para realizar la simulacion sera la
ecuacién de estado Peng-Robinson, recomendable para trabajar con este tipo de

compuestos, como son los hidrocarburos y el hidrégeno.

Esta requiere de tres propiedades para cada compuesto puro implicado, la
temperatura critica, la presion critica y el factor acéntrico, siendo la forma de la misma

la siguiente:

RT aa [11.1]

P= -
Vm—b V2 + 2bV,, — b2

Donde R es la constante de los gases, T la temperatura en K, Vm el volumen

molar en m*mol, y los demas parametros que se definen a continuacion:

0,45723553R?T? [11.2]
a=
P
_0,07779607RT, [11.3]
- >
a = (1+(0,37464 + 1,54226w — 0,26992w?)(1 — TTO'S))Z [11.4]
T
r=L [11.5]
TC

Donde o es el factor acéntrico del compuesto, Tc y Pc la temperatura y presion

criticas.




ANEXOS

ANEXO IIl. Correlaciones para estimacion de parametros

En el caso del coeficiente para la transferencia G-L en s, se utiliza la ecuacion [l11.1].
(Azzopardi, B.J. et al., (2011))

Py0607 [i11.1]

kya = 0,0059ug2° (V)

Donde ugs es la velocidad superficial del gas, en m/s, y P/V la potencia de

agitacion por unidad de volumen en W/m3,

Esta expresion serviria para una primera aproximacién, ya que su uso es
recomendado para sistemas G-L, por lo que, en caso de que la resistencia a la
transferencia no fuese despreciable, seria necesario recurrir a otra expresion con menor
error en el calculo del coeficiente de transferencia. Los parametros requeridos seran la

potencia por unidad de volumen y la velocidad superficial del gas.

En cuanto a la transferencia entre el liquido y la superficie del catalizador, se
emplearan las ecuaciones [ll11.2] y [II.5] para el calculo del coeficiente y la superficie de
interfase, empleandose el numero de Sherwood en una ecuacion dependiente de otros

numeros adimensionales, como se puede observar. (Biardi, G. et al., (1999))

[11.2]

_ KcDp

Sh =2+ 0.6Re}/*Sc1/3

DLHZ

Se debe calcular, por tanto, el valor de los nimeros de Reynolds y Schmidt,
utilizando las ecuaciones [13] (Carletti, C. et al., (2018)) y [14]

NDd .

Re, = PLTNDde [111.3]
u

_M [111.4]
SC—pD

6 [111.5]
a. =—
C dp
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Donde p. es la densidad en kg/m3, N la velocidad de agitacion en rps, D el
didmetro del agitador en m, d, el didametro de particula del catalizador en m y u la

viscosidad en kg/m s.

Disponiendo de estos parametros, se podran calcular las resistencias
correspondientes a la transferencia y a la reaccion, correspondiéndose con las
ecuaciones [I111.6], [I11.7] y [lI1.8].

Hy [111.6]
et agLKar
R .—_ la [11.7]
L_S_fSapKAC

Hy [111.8]

R = —
Reacc FonakyCa

Donde fs se corresponde con la fraccion volumétrica de sélidos en el reactor y na
con el factor de efectividad, dependiente del valor del médulo de Thiele, que en este
caso, se considera que toma el valor de 1 dado que se trabaja con un reactivo gaseoso

puro y se usan poros de un tamano suficientemente pequefio.
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ANEXO IV. Estimacién de costes

Para estimar los costes de los equipos principales se emplea la ecuacion [IV.1]
junto con los parametros recogidos en la Figura 4.1 especificos para cada equipo.
(Sinnott, 2008)

C =a+bS" [IV.1]

Donde C seria el coste del equipo referido al afio 2006 en délares, a, b y ¢ son
parametros caracteristicos para el equipo en cuestion y S el parametro del equipo

requerido para estimar el coste.

Figura 4.1. Parametros para estimacion de costes de equipos principales

Para actualizar los costes se emplean los indices CEPCI, empleando la ecuacion
[IV.2] que sigue a continuacioén. (Sinnott, 2008)

] » ] » CEPCI; [IV.2]
(Coste instalaciéon); = (Coste instalacion); *

CEPCI;
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Los valores de este indice aparecen recogidos en la Figura 4.2. para los distintos

afnos desde el comienzo de siglo (www.toweringskills.com, 2021)

Figura 4.2. Variacién del indice CEPCI anual
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ANEXOS

ANEXO V. Datos cinéticos
Datos cinéticos para el 2-metilindol

Tabla 5.1. Datos cinéticos para el 2-metilindol a distintas temperaturas

1202C
t (min) C (mol/L) c/co Ln (C/CO)
30 0,29 0,77 -0,27
35 0,24 0,64 -0,45
40 0,22 0,57 -0,57
45 0,17 0,45 -0,80
50 0,15 0,39 -0,93
55 0,12 0,31 -1,16
60 0,11 0,28 -1,26
65 0,08 0,21 -1,56
70 0,05 0,13 -2,03
80 0,03 0,07 -2,61
90 0,01 0,03 -3,46
1302C
t (min) C (mol/L) c/co Ln (C/C0)
15 0,31 0,80 -0,22
20 0,21 0,56 -0,59
25 0,16 0,42 -0,87
30 0,10 0,27 -1,30
35 0,06 0,15 -1,88
40 0,03 0,07 -2,73
140°C
t (min) C(mol/L) C/CO Ln(C/CO)
10 0,24 0,62 -0,47
15 0,19 0,50 -0,70
20 0,09 0,23 -1,49
25 0,01 0,04 -3,31
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1502C
t (min) C (mol/L) c/co Ln (C/C0)
4,3 0,29 0,75 -0,28
5 0,27 0,69 -0,36
6,8 0,16 0,43 -0,85
10 0,07 0,19 -1,65
1702C
t (min) C (mol/L) c/co Ln (C/CO)
1 0,33 0,85 -0,16
2 0,25 0,65 -0,44
3 0,11 0,28 -1,29
4 0,04 0,10 -2,26

Datos cinéticos para el N-etilcarbazol

Tabla 5.2. Datos cinéticos para el N-etilcarbazol a distintas temperaturas

T(2C) k (s-1)

130 2,02:10*
140 4,27-10*

150 8,20-10*
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Datos cinéticos para el dibenciltolueno

Tabla 5.3. Datos cinéticos para el dibenciltolueno a distintas temperaturas

1502C
mol H2 mol DBT conc DBT conc H18-DBT (CHis)media
t(h) % wt abs reacc (mol/L) (mol/L) (mol/L)
0 0,00 0 0 3,82 0
2 0,31 1,6-103 1,7-10* 3,80 1,8:10? 9103
4 0,56 2,8:103 3,1-10% 3,79 3,2:1072 2,5-1072
6 0,77 3,810 4,3-10* 3,77 4,4-10? 3,810
8 0,92 4,6:103 5,1-10% 3,76 5,3-102 4,9-10?
10 1,05 5,3-10°3 5,8:10% 3,76 6,1-102 5,7-102
1702C
mol H2 mol DBT conc DBT conc H18-DBT (Chis)media
t(h) % wt abs reacc (mol/L) (mol/L) (mol/L)
0 0 0 0 3,82 0,000
2 0,65 3,3-103 3,6:10% 3,78 3,8:1072 1,9-102
4 1,02 5,1-10°3 5,7:10% 3,76 5,9-1072 4,8-107
6 1,21 6-103 6,7:10% 3,75 7-102 6,4-1072
8 1,31 6,6:1073 7,3-10% 3,74 7,6:1072 7,3-1072
10 1,33 6,7-103 7,410% 3,74 7,7-1072 7,6:1072
1902eC
mol H2 mol DBT conc DBT conc H18-DBT (Ch1s)media
t(h) % wt abs reacc (mol/L) (mol/L) (mol/L)
0 0 0 0 3,82 0
2 0,76 3,8:10°3 4,2-10* 3,77 4,4-107 2,2:1072
4 1,03 5,2:103 5,7-10% 3,76 6-102 5,2:107
6 1,14 5,7-1073 6,3-10% 3,75 6,6:1072 6,3-1072
8 1,19 5,9-103 6,6:10% 3,75 6,9-1072 6,7-1072
10 1,22 6,1-103 6,8:10% 3,75 7,1-1072 7-102
2002C
mol H2 mol DBT conc DBT conc H18-DBT (Chis)media
t (h) % wt abs reacc (mol/L) (mol/L) (mol/L)
0 0 0 0 3,82 0
2 0,44  2,2:10°3 2,4-10" 3,79 2,5:107 1,3-107
4 0,71 3,5-103 3,9-10% 3,78 4,1-1072 3,3-107
6 0,83 4,1-103 4,6-10* 3,77 4,8-107 4,4-10
8 0,91 4,6-103 5,1-10* 3,77 5,3-102 5-107
10 0,96 4,8-103 5,3-10% 3,76 5,5-1072 5,4:1072




