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Resumen:

El desarrollo de tecnologias renovables es crucial para la transicién energética hacia una economia
baja en carbono. Este trabajo de fin de master, realizado en colaboracién entre la Universidad
Politécnica de Madrid y REPSOL, se centra en el diseno mediante una herramienta software de un
reactor de combustibles renovables Fischer-Tropsch, con el objetivo de crear un gemelo digital de la
planta de demostraciéon actualmente en construccién. El reactor Fischer-Tropsch es un componente
fundamental en la produccion de los e-fuels, y su optimizacion es clave para la viabilidad industrial
del proceso de conversiéon de mondxido de carbono e hidrégeno en hidrocarburos.

En la primera fase del trabajo, se realizé un benchmarking de software de simulacién industrial para
seleccionar la herramienta més adecuada. Se evaluaron KBC Petrosim, Aspen HYSYS y Aspen Plus,
enfocandose en la capacidad de cada uno para integrar reacciones quimicas complejas y realizar
anélisis multivariable. Posteriormente, se simulé el proceso de Fischer-Tropsch utilizando el software
seleccionado, completando un diagrama de flujo del proceso y aplicando cdlculos multivariables para
un estudio de sensibilidad. Esto permitié la identificacion de parametros clave para la optimizacion
del reactor.

Finalmente, se evalué el producto final del proceso en términos de su viabilidad industrial. Los
resultados indican que el uso de tecnologias de simulacién avanzadas puede significativamente
mejorar la eficiencia y rentabilidad de los reactores Fischer-Tropsch, facilitando la integraciéon de
e-fuels en la matriz energética.

El presente documento abarca desde la conceptualizacién de la tecnologia y el andlisis de las he-
rramientas de simulacion, hasta la simulacién detallada y el anélisis de viabilidad, proporcionando
una base sélida para la construccién y operacion eficientes del reactor a escala industrial.

Abstract:

The development of renewable technologies is crucial for the energy transition towards a low-
carbon economy. This Master’s thesis, conducted in collaboration between Universidad Politécnica
de Madrid and REPSOL, focuses on designing a Fischer-Tropsch renewable fuels reactor using
software tools, with the aim of creating a digital twin of the demonstration plant currently under
construction. The Fischer-Tropsch reactor is a fundamental component in the production of e-fuels,
and its optimization is key to the industrial viability of the process for converting carbon monoxide
and hydrogen into hydrocarbons.

In the initial phase of the work, a benchmarking of industrial simulation software was carried out
to select the most suitable tool. KBC Petrosim, Aspen HYSYS, and Aspen Plus were evaluated,
focusing on each one’s ability to integrate complex chemical reactions and perform multivariable
analysis. Subsequently, the Fischer-Tropsch process was simulated using the selected software, com-
pleting a process flow diagram and applying multivariable calculations for a sensitivity study. This
enabled the identification of key parameters for reactor optimization.

Finally, the final product of the process was evaluated in terms of its industrial viability. The results
indicate that the use of advanced simulation technologies can significantly improve the efficiency
and profitability of Fischer-Tropsch reactors, facilitating the integration of e-fuels into the energy
matrix.

This document covers everything from the conceptualization of the technology and analysis of
simulation tools, to detailed simulation and viability analysis, providing a solid foundation for the
efficient construction and operation of the reactor at an industrial scale.
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1. Introducciéon
1.1. Situacion actual de los combustibles renovables y sintéticos.

El panorama energético global estd atravesando una transicion significativa, impulsada por la ur-
gente necesidad de abordar el cambio climético y el declive de las reservas de combustibles fésiles
convencionales. Los e-fuels o combustibles sintéticos han surgido como un posible cambio de para-
digma en este contexto, ofreciendo la promesa de energia sostenible y limpia que podria revolucionar
el sector del transporte y produccién. Este trabajo tiene como objetivo diseccionar el estado actual
de la tecnologia Fischer-Tropsh, reactor clave para la sintetizacién de los e-fuels.

Respecto a las dindmicas de mercado, se espera que el mercado de combustibles sostenibles, inclui-
dos los e-fuels, crezca exponencialmente. Segun algunas estimaciones, la inversion requerida para
satisfacer la creciente demanda podria superar los 50 mil millones de ddlares anuales después de
2030. Este aumento esta basado en el cambio hacia combustibles maés sostenibles y descarbonizados
segun lo estipulado por los objeticos de desarrollo sostenible (ODS) y el creciente impulso social
hacia fuentes de energia més verdes [IJ.
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Figura 1: Ilustraciéon de una visién optimista del futuro para los combustibles sostenibles, donde,
bajo los escenarios mas ambiciosos y con el cumplimiento de los compromisos actuales, la demanda
de estos combustibles podria aumentar significativamente, especialmente en el sector del transporte

.

En la Figura [Th, a la izquierda las lineas muestran la proyeccién de la demanda de combustibles
sostenibles hasta el ano 2050 bajo diferentes escenarios. Hay cuatro escenarios presentados: 1.
“Fading Momentum” (Pérdida de impulso) sugiere una tendencia decreciente o una desaceleracién
en el crecimiento de la demanda. 2. “Current Trajectory” (Trayectoria actual) refleja la proyeccién
basada en los compromisos y acciones actuales. 3. “Further Acceleration” (Mayor aceleracién) indica
un crecimiento mas rdpido de la demanda debido a una adopcién més amplia y rapida de politicas y
tecnologias sostenibles. 3.“Achieved Commitments” (Compromisos logrados) muestra lo que podria
ser si se cumplieran todos los compromisos actuales en su totalidad. La demanda de combustibles
sostenibles en el escenario méas ambicioso podria cuadruplicarse para 2050 en comparacién con la
trayectoria actual.



A la derecha, en la Figura[Ip, el gréfico de barras compara la demanda de combustibles sostenibles
entre diferentes sectores en tres anos distintos: 2021 con datos de demanda real y 2035 y 2050 son
proyecciones de demanda. Las barras representan los sectores de transporte por carretera, aviacién,
maritimo y quimicos, asi como un grupo categorizado como “Otro” que incluye el consumo marginal
de biodiésel en ferrocarril, industria, edificios y generacién de electricidad. La parte sombreada de
cada barra muestra el rango de demanda potencial entre los escenarios de “Fading Momentum”
y “Achieved Commitments”. La demanda para el transporte por carretera parece ser la mas alta
y muestra un considerable crecimiento estimado. La aviacién y el maritimo también muestran
crecimiento, pero en menor medida, mientras que los sectores quimicos y otros tienen una demanda
mucho menor.

Los e-fuels se sintetizan utilizando diéxido de carbono e hidrégeno, este ultimo producido tipica-
mente a través de electrélisis alimentada por fuentes de energia renovable. El proceso culmina en la
creacion de combustibles liquidos o gaseosos que pueden integrarse facilmente con las infraestruc-
turas de combustible existentes, como veremos mas adelante en detalle en la seccién La técnica
novedosa de los e-fuels radica en su capacidad de “insercién directa”, lo que les permite mezclarse
o reemplazar completamente los combustibles convencionales sin la necesidad de nuevos motores
o sistemas de distribucién [2]. Ademds la infraestructura es comin a un 85% y los sistemas de
logistica y distribucién pueden usarse sin problemas.

Las politicas medioambientales actuales desempenan un papel crucial en la configuracién y desa-
rrollo futuro de los e-fuels. El Acuerdo de Paris, con su objetivo de mantener el aumento de la
temperatura global por debajo de 1.5°C [3], actia como un catalizador para el desarrollo de siste-
mas de energia mas limpios, incluyendo los e-fuels. En Europa, el Pacto Verde y el paquete “Fit
for 55”[4] son impulsores politicos criticos que promueven el uso de e-fuels al establecer objetivos
ambiciosos para la reduccién de emisiones de gases de efecto invernadero. Tales politicas son catali-
zadores para fomentar un ambiente propicio para el desarrollo de los e-fuels, con la Unién Europea
y América del Norte esperando representar una parte sustancial de la inversién en tecnologias de
combustibles sostenibles [5].

Las previsiones tecnolégicas para la produccion de e-fuels estdn evolucionando réapidamente, con
procesos como la gasificacién Fischer-Tropsch (FT, que sé detallard més adelante), power-to-liquid
(PtL) y las rutas methanol-to-jet a la vanguardia. A pesar de su mayor gasto de capital, estas
tecnologias prometen costes operativos més bajos a largo plazo debido a su capacidad para apro-
vechar materias primas més diversas y abundantes en comparacion con rutas como el biodiésel o
el bioetanol.

Ademis, la innovacion tecnolédgica en la produccion de energia renovable, particularmente en energia
solar y edlica, esta destinada a reducir los costes de la electricidad, que es un insumo significativo en
la produccion de e-fuels. Los paises y regiones con abundantes recursos renovables probablemente
obtendran una ventaja competitiva, pudiendo convertirse potencialmente en centros de industria-
lizacién verde [1]. Es por ello que el objetivo de Repsol es posicionarse como uno de los lideres
europeos en produccién de hidrocarburos renovables procedentes de fuentes de energia verde cum-
pliendo asi el propésito de «NetZero» para 2050.

Se puede decir, por tanto, que los e-fuels se encuentran en los umbrales de una nueva era dentro
del panorama energético y con una importancia muy significativa. Su relevancia en el futuro viene
dada por su capacidad para acoplarse con los sistemas energéticos actuales, tendiendo un puente
hacia el cumplimiento de los retos de sostenibilidad sin la necesidad de cambios drasticos en la
infraestructura, lo que previsiblemente facilitard su adopcién. Ademas, su potencial para descarbo-
nizar sectores que son dificiles de electrificar, como la aviacién, la marina y el transporte pesado,



refuerza ain méds su posicién como un componente critico de las soluciones energéticas futuras.

A medida que las politicas y tecnologias contintian evolucionando, el papel de los e-fuels en la
consecucion de una economia de carbono cero se vuelve cada vez mas evidente. Como cualquier
tecnologia emergente, hay obstaculos que superar. La materia prima para la producciéon de e-
fuels, aunque renovable, requiere una gestién cuidadosa para evitar la creacién de nuevas presiones
ambientales. Ademads, si el transporte de estos combustibles no se gestiona eficientemente, podria
anular algunos de los ahorros de carbono que prometen, siendo asi también, un reto el transporte y
distribucién del Hy necesario para su sintesis. Sin embargo, los avances en tecnologia de electrdlisis
(nuevos electrolizadores tipo PEM y Ozidos sdlidos), desarrollo de catalizadores y eficiencia en la
captura de carbono estan preparados para abordar estos desafios, allanando el camino gradualmente
para una adopcién mds amplia y mayores inversiones en e-fuels [6].

A medida que los costes de la energia renovable contintian cayendo y més naciones se comprometen
con los objetivos de «Net Zero», los e-fuels representan un camino tecnolégico clave que se alinea
con los esfuerzos globales de descarbonizacién. Esta transicién a los e-fuels, aunque compleja, es
facilitada por una combinacién de incentivos politicos, avances tecnolégicos y dindmicas de mercado
que reconocen los beneficios econdémicos y ambientales a largo plazo de un sistema energético
sostenible y resistente.

Implicaciones Politicas y el Camino a Seguir

La creciente trayectoria de los e-fuels depende de marcos politicos coherentes y con visién de
futuro que puedan estimular tanto la oferta como la demanda. Subsidios, incentivos fiscales y
mandatos pueden ayudar a cubrir los costes de la nueva tecnologia y asegurar la competitividad en
el mercado. Ademds, instrumentos politicos destinados a penalizar los combustibles intensivos en
carbono pueden nivelar el campo de juego para los e-fuels.

En el sector del transporte, particularmente en areas como el transporte de larga distancia, la
navegacion y la aviacién, donde la electrificacién es menos factible, los e-fuels ofrecen un medio
inmediato y efectivo para reducir las emisiones. La Agencia Internacional de Energia Renovable
(IRENA) senala la importancia de la politica y la inversién en estos sectores para capitalizar el
potencial de los e-fuels y reducir los costes a través de la escala [7]. Ademads, los beneficios socio-
economicos de los e-fuels no deben subestimarse. El desarrollo de e-fuels puede fomentar la creacion
de empleo, promover la seguridad energética y contribuir a la resiliencia de las economias naciona-
les. A medida que el mercado de los e-fuels madure, los paises que invierten en estas tecnologias
probablemente veran una diversificacion de sus carteras energéticas y una mayor participacién en
el mercado energético global.



Powering a fraction of Europe’s cars and trucks with e-fuels in 2050
would require new offshore wind-farms the size of Denmark
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Figura 2: Viabilidad y la inversién en infraestructuras necesarias [g].

La Figura [2] muestra la viabilidad y la inversion en infraestructuras necesarias para incorporar
e-fuels en la matriz energética en el transporte rodado de Europa hacia 2050. Subraya la eficiencia
energética de los vehiculos eléctricos de bateria en comparacién con las combinaciones que involu-
cran e-fuels, destacando la necesidad de expansién significativa de los parques edlicos marinos para
cumplir con el consumo energético proyectado de e-fuels. Esta informacion es crucial para planificar
la transicién energética y justificar la implementacion de los e-fuels en la industria, equilibrando
un compromismo entre eficiencia energética y viabilidad de implementacion.

Comisén Europea y marco normativo. RED III & RFNBO.

La comisién Europea, que busca reducir las emisiones de gases de efecto invernadero y fomentar el
uso de fuentes de energia limpia legisla la hoja de ruta a seguir de la industria del O&G. En este
contexto, la Directiva de Energias Renovables (RED III) [9] de la Comisién Europea es una regu-
lacién que establece objetivos para aumentar el uso de energias renovables en diferentes sectores,
incluyendo el transporte. La RED III es una parte clave del paquete “Fit for 557, disenado para
aumentar la proporcién de energia renovable en el consumo total de energia de la UE al 42.5%
para 2030. Esta directiva también promueve el uso de RFNBO al establecer objetivos especificos
para diferentes sectores. La RED III promociona los combustibles renovables de origen no biolégico
(RFNBO)[I0] al establecer criterios y objetivos especificos para la incorporacién de estos combus-
tibles en el mix energético, fomentando la innovacién y el desarrollo tecnolégico en el ambito de los
e-fuels, entre otros.

En cuanto a los RFNBO representan una categoria de e-fuels o combustibles sintéticos. Como ya
se ha explicado, estos combustibles se generan a partir de la captura COs y su combinacién con
Hj producido mediante electrélisis del agua, utilizando energia de fuentes renovables. Los RFNBO
pueden integrarse en la infraestructura de combustible existente y contribuir significativamente a la
descarbonizacién, especialmente en sectores dificiles de electrificar como la aviacion y el transporte
maritimo [I1].

En conclusion, los e-fuels, con su capacidad para integrarse en los marcos energéticos existentes y
contribuir a reducciones significativas en las emisiones de gases de efecto invernadero, se presentan
como un pilar para la futura matriz energética. Su desarrollo es simbiético con el imperativo global



de transicion hacia energias limpias y representa una interseccién entre la administraciéon ambiental
y la innovacion tecnolégica. Si bien quedan desafios, el esfuerzo conjunto de los responsables de
politicas, lideres de la industria y la comunidad cientifica sugiere un papel brillante y vital para los
e-fuels en un futuro sostenible [12].

Las perspectivas delineadas aqui proporcionan una visién amplia de la situacién actual y el pano-
rama futuro de los e-fuels, abarcando dinamicas de mercado, entornos politicos y tendencias tec-
nolégicas. El papel critico que juegan los e-fuels en las estrategias de descarbonizacién—ayudado
por politicas de apoyo y continua innovacién—subraya su creciente relevancia como parte del cam-
bio global hacia soluciones de energia sostenible.

1.2. Combustibles sintéticos

1.2.1. Captura de C'O; en la unidad de Reformado de Vapor y Captura Directa de la
Atmosfera - DAC & Transformacién del CO; en CO mediante RWGS.

La RED III impulsa el desarrollo de los RENBO mediante politicas e incentivos que promueven su
producciéon y uso. Establece un marco normativo para la captura de C'Os, facilitando tecnologias
existentes para su captura y optimizacién futura. Entre las tecnologias permitidas se incluyen el
reformado de vapor de agua, y el proceso de Captura Directa de Aire (DAC). Sin embargo, es
importante destacar que, segiin la normativa de la RED III, a partir de 2041 no se permitira la
sintesis de RFNBO utilizando C'Oy capturado de fuentes de origen fésil. Esto incluye procesos como
la captura de C Oy de fuentes industriales, anteriormente permitidos.

1. Captura de CO5 de fuentes industriales:

La captura de C'O4y de procesos industriales, como la produccién de cemento o acero, donde
el COs es un subproducto inevitable, es una forma eficiente de reducir las emisiones. Este
CO4 capturado puede ser utilizado para la produccion de RFNBO.

2. Captura directa de aire (DAC):

Este método innovador involucra la captura de CO directamente del aire ambiental. Aunque
es energéticamente intensivo, DAC ofrece una solucién para reducir el COy atmosférico. Sin
embargo, como se explica en esta seccién, no serd implementado hasta que los costes operativos
sean mas reducidos y sea viable energéticamente.

3. Captura de COz a partir de Steam Reforming (SR):

Este es el método que usara el proceso para la sintesis de e-fuels en la planta de Bilbao.
Involucra la captura de C'Os generado en el proceso de reformado de vapor, tipicamente
utilizado en la industria petroquimica para producir hidrégeno a partir de metano. El CO4
emitido en este proceso se captura para su uso en la sintesis de RFNBO, ofreciendo una forma
de reciclar emisiones de carbono de procesos industriales existentes.

Captura de CO; a partir de Steam Reforming (SR)

El Steam Reforming, también conocido como reformado con vapor, es una reaccién quimica donde
el metano (CH4) y el vapor de agua (H20) reaccionan en presencia de un catalizador para producir
mondxido de carbono (CO) e hidrégeno (Hs). Esta reaccién es endotérmica y se representa como
sigue:



CHy + H,0(g) — CO + 3H, (1)

El CO; se genera durante el ajuste de la relacién Hs/CO mediante la reaccién de desplazamiento
de gas de agua:

CO+H20(g) — CO5 + Hy (2)

Este CO4 capturado es del excedente de todo el conjunto de operaciones que se llevan en la planta
y se emite por las chimeneas, es ahi donde se captura y se puede utilizar para su valorizacién y
producciéon de RENBO, cerrando el ciclo de carbono y reduciendo las emisiones globales de gases de
efecto invernadero. La utilizacion de COs en la sintesis de combustibles sintéticos no solo ayuda a
reducir las emisiones, sino que también contribuye a la sostenibilidad de las operaciones industriales
al convertir un residuo en un recurso valioso.

Captura Directa de la Atmésfera (DAC)

» La Captura Directa de Aire (DAC) es un proceso técnico para extraer didéxido de carbono
(COy) directamente de la atmdsfera. La tecnologia DAC se basa en principios quimicos y
termodinamicos fundamentales para separar el COy de otros gases atmosféricos.

La captura se realiza parcialmente a través de dos métodos principales: la adsorciéon con
sélidos y la absorcién con liquidos.

DAC companies
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Figura 3: Empresas activas en el campo del COy DAC. HT: Abreviaturas: alta temperatura; LT:
baja temperatura; MSA: adsorcién por cambio de humedad; TSA: adsorcién por cambio de tem-
peratura. [13].

Adsorcion con Sélidos

En la adsorcién con sdélidos, el aire atmosférico se hace pasar a través de un filtro o reactor que
contiene materiales sélidos adsorbentes, tales como aminas funcionalizadas (TEPA), zeolitas
(13X) o silicogel [I4], que tienen una afinidad selectiva por el CO;. Estos materiales capturan
las moléculas de C'O; de la corriente de aire. Una vez saturado el sorbente, sigue la desorcion,
que se realiza cerrando el sistema y calentdndolo a temperaturas especificas, dependiendo del
sorbente, generalmente alrededor de 100°C, para liberar el CO2 capturado.



El proceso de regeneracion del sorbente implica el uso de energia térmica y eléctrica. Segin
el sistema utilizado por Climeworks[I3], la desorcién requiere entre 1500-2000 kW h/tC Oy de
energfa térmica y 200-300 kW h/tC O de energia eléctrica, que puede ser suministrada por
fuentes de calor residual. La eficiencia del sistema permite una recuperaciéon de COy con una
pureza de hasta el 99.9 % después de un ciclo que dura entre 4 y 6 horas.

En comparacion, Global Thermostat utiliza un adsorbente a base de amino-polimero que
reduce significativamente el tiempo de ciclo completo a menos de 30 minutos, con una fase
de regeneracion que dura menos de 100 segundos a temperaturas de 85-95°C. Este proceso
eficiente también utiliza vapor de agua a presiéon subatmosférica como fluido de transferencia
de calor y gas de barrido, recuperando hasta el 50 % del calor de regeneracién. [15].

Input DAC unit Output

“Adsorption™

==

Regeneration™

Heat at X°C

EEEEEEEN
Pressure drop CO, stream
Electricity Water

Figura 4: Ejemplo de un sistema DAC de solucién de baja temperatura. (1) Condicional (depende
del sistema) [15].

La Figura 4] ilustra el funcionamiento de una unidad de captura directa de aire (DAC) para
la extraccién de C'O,. La unidad opera en dos fases principales: adsorcién y regeneracion.

1. Adsorcién:
e Entrada: Aire ambiental y electricidad.
e Proceso: El aire pasa a través de un sorbente sélido que captura C'O,.
e Salida: Aire con bajo contenido de COs.
2. Regeneracion:
e Entrada: Calor a una temperatura especifica, caida de presién, y electricidad.
e Proceso: El sorbente se calienta y se reduce la presién para liberar el CO adsorbido.
e Salida: Flujo de C'Os y posiblemente agua (condensada durante el proceso).
Absorcion con Liquidos

La absorcién con liquidos utiliza soluciones alcalinas, generalmente hidréxido de sodio (NaOH)
o aminas, para reaccionar con el COy y formar bicarbonatos o carbamatos. Esta reaccion



quimica elimina selectivamente el C Oy del aire. Similar al proceso de adsorcion, la solucién
rica en CO3 se regenera mediante calentamiento, liberando el C Oy en forma pura y permi-
tiendo la reutilizacién de la solucién absorbente [13].

El CO, se captura tipicamente a la salida del proceso o chimenea donde los gases producto
del reformado de vapor son expulsados, en su estado gaseoso, como parte del flujo de gases
de combustién o de proceso.

Este método es el que Repsol usaria hasta 2041 de la mano con el desarrollo del DAC. El
método més usado es la absorciéon quimica, utilizando soluciones liquidas que reaccionan con
el CO3. Las aminas, como la monoetanolamina (MEA), son las méds comunes. Los gases de
combustién pasan a través de una torre de absorcion llena de soluciéon de amina, donde el
CO4 se disuelve y reacciona, formando un compuesto quimico estable. Posteriormente, la
solucién rica en C'O9 se calienta en un desorbedor, liberando el COs y regenerando la amina
para su reutilizacion. Finalmente, el C'Oy liberado se recoge, se comprime y se purifica para
su almacenamiento o uso.

Se tienen dos maneras de valorizar el COs capturado:

e Almacenamiento Geolégico: El COy capturado puede ser comprimido y transportado
para su inyeccion en formaciones geoldgicas profundas, como acuiferos salinos o antiguos
yacimientos de petréleo y gas.

e Uso Industrial: E1 C'Os puede ser utilizado en procesos industriales, como la produccién
de urea, combustibles sintéticos o en técnicas de recuperaciéon mejorada de petréleo
(EOR).

Reaccién de Absorcién del COy con MEA [16].

1. Reaccién de Absorcion:

MEA (ag) + CO2(g) + HyO(1) — MEA-COs(aq) + HyO(1) (3)

En esta reaccién, el CO5 gaseoso se disuelve en agua y reacciona con la monoetanolamina
(MEA) para formar un compuesto de MEA-CO;.

2. Reaccion Detalladas:

La reaccion detallada que ocurre en dos pasos es la siguiente:

COs(g) + Ho0(1) = HyCO3(aq) (4)

El COs se disuelve en agua para formar acido carbénico (H2COs3).

H2CO3(aq) + 2MEA (ag) — MEA-COO™ (aq) + MEA-H (aq) + HyO(1) (5)

El 4cido carbdnico reacciona con MEA para formar un carbonato de MEA y un ion
MEA - HT.
3. Regeneracién del C'Os:

Durante la desorcién, la reaccion inversa ocurre al aplicar calor:



MEA-COO™ (aq) + MEA-H™ (aq) + H2O(l) — 2MEA (aq) + CO2(g) + H2O(1)  (6)

La aplicacién de calor en el desorbedor libera el COs del compuesto de MEA, regenerando
la amina para su reutilizacion en el proceso de absorcion.

4. Por tanto se tiene:

a) Absorcién:

COs(g) + 2MEA (aq) + Hy0(l) — MEA-COO™ (aq) + MEA-H* (aq) + Hy0(1) (7)

b) Desorcién:

MEA-COO™ (aq) + MEA-H" (aq) + HoO(l) — 2MEA (aq) + CO2(g) + H2O(1) (8)

Respecto a las tecnologias en DAC, actualmente estdn en uso o en desarrollo segtin su enfoque
y eficiencia. Algunas de las tecnologias lideres incluyen:

e Contactores estructurados: utilizan materiales porosos especializados disefiados para ma-
ximizar la superficie de contacto entre el aire y el material adsorbente.

e Torres de pulverizacion: donde el aire estd puesto en contacto con una niebla o pulveri-
zacion de solucién absorbente, lo que aumenta la eficiencia de la captura del C'Os.

Almacenamiento geoldgico:

Para su posterior almacenamiento, el COy capturado mediante DAC puede ser almacenado
en formaciones rocosas porosas, tal y como se puede ver en la Figura[5] como acuiferos salinos
profundos, yacimientos de petréleo y gas agotados o vetas de carbén no minables. La seguridad
y permanencia del almacenamiento estan aseguradas por la seleccion de sitios geolégicamente
estables y por la implementaciéon de medidas de monitoreo y verificacion para prevenir fugas.

Captura Transporte Almacenamiento
[ <]

Central
térmica

- Unidad de
Captura

Tuberia de Pozo de inyeccién
transporte

Figura 5: Sistema de captura y almacenamiento de C'O2 en yacimientos depletados. Fuente: CIU-
DEN - CSIC.

s Reaccion de RWGS
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Por dltimo, se lleva a cabo el denominado Reformado con Gas de Agua Inverso (RWGS,
Reverse Water Gas Shift).

El proceso RWGS es una reaccién quimica que reduce el COy a monéxido de carbono (CO)
utilizando hidrégeno (Hj) como agente reductor. La reaccién general puede escribirse como:

COy9 + Hy — CO + HyO (9)

Esta reaccién es endotérmica y se lleva a cabo a altas temperaturas, generalmente en presencia
de un catalizador de metal noble o de base, como el rutenio, cobalto o hierro [I7]. E1 CO
producido puede utilizarse como materia prima en procesos quimicos, como la sintesis Fischer-
Tropsch para la produccién de combustibles sintéticos.

RWGS

~#- Nigoa/(Ce1.4La,0z.412)056
- Nigor/(CeyLa 0. 2)003

'D;; ----------------
o ! z&&
+ GREATER -“—; 10% La ; i
OXYGEN MOBILITY 8 V. maximum | Ni,/Ce,0;
R Ce”Voy |
b} 1 1Col). / Secccnscncnseesd
o= =5 ol Niy/CeO,
o —> '“-ﬁf’-"
o 1
------ 28 0 2 4 6 8 10 12
T Oxyger: Nominal Oxygen Vacancies
Vacanzy (per catalyst mol x 10%)

Figura 6: Ilustracion del rendimiento vs las vacantes de oxigeno disponibles para la reaccién RWGS
[18].

En la Figura |§| se muestra la reaccién de resplazamiento inversa de gas de agua (RWGS)
utilizando un material catalitico basado en ceria dopada con niquel y lantano. El proceso
ilustrado en la Figura [6] convierte CO y H en monéxido de carbono (CO) y agua (H>0).
El material catalitico, representado como Ni sobre C'eOs dopado con La, muestra diferentes
configuraciones atémicas y la correlacién entre las vacantes de oxigeno y el rendimiento de C'O.
La inclusién de lantano en la ceria aumenta la movilidad del oxigeno, lo cual es importante
para mejorar la actividad y estabilidad del catalizador en la conversién de C'Os.

El catalizador de la Figura |§| es Ni sobre una base de ceria (CeO3) dopada con lantano
(La). La dopacién con La crea vacantes de oxigeno en la estructura de CeOs, mejorando
la movilidad del oxigeno y facilitando la reaccién. Las estructuras moleculares en la parte
inferior izquierda de la imagen muestran cémo la incorporacién de La en C'eOs transforma la
estructura, creando maés vacantes de oxigeno, que son cruciales para la actividad catalitica.

Respecto al rendimiento del catalizador, la Figura[6] muestra el rendimiento de CO en funcién
de las vacantes de oxigeno nominativas en el catalizador por mol de catalizador. Se observa
que con un aumento en las vacantes de oxigeno, la eficiencia del catalizador primero aumenta
y luego disminuye, indicando un éptimo. La linea morada indica que el maximo rendimiento
se alcanza con un 10 % de La, mostrando el mejor balance de Ce3* en la ceria.

Por dltimo, la movilidad del oxigeno es esencial para permitir la reaccion RWGS, y el dopaje
con lantano se utiliza para aumentar esta propiedad en la ceria, como se indica con la flecha
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verde de la Figura [] que senala hacia una mayor movilidad.

La tecnologia RWGS es parte integral de la cadena de valor de los e-fuels, permitiendo la
conversién de C'Oy, preferiblemente capturado de manera sostenible (mediante usos de energia
verde) a través de DAC, en precursores de hidrocarburos liquidos que pueden ser procesados
en combustibles.

1.2.2. Electrolizadores - Formacion de hidrégeno verde.

1. Captura y Purificaciéon del Agua: El proceso comienza con la captura de agua, que debe
ser purificada para eliminar impurezas que podrian afectar la eficiencia de la electrdlisis. La
calidad del agua es critica, y generalmente se trata mediante procesos como la Osmosis Inversa
para alcanzar la pureza necesaria (se eliminan iones libres del fluido con alta conflictividad
eléctrica). Dicha reaccién es un proceso electroquimico que se utiliza para separar el agua
(H20) en oxigeno (O2) e hidrégeno (Hz) mediante el uso de una corriente eléctrica, tal y como
se muestra en la Ecuacién 2] Este proceso es fundamental en la produccién de hidrégeno verde,
especialmente cuando se utiliza electricidad proveniente de fuentes de energia renovables [19].

2. Electrdlisis del Agua: En un reactor, se utiliza la electrdlisis para descomponer el agua en
hidrégeno y oxigeno. Este proceso se lleva a cabo en un electrolizador que puede ser de
tipo membrana de intercambio proténico (PEM), alcalino (electrolito liquido (KOH)), o de
6xido sélido (SOEC), dependiendo de la eficiencia y la respuesta dindmica deseadas ante las
fluctuaciones de la fuente de energia renovable.

3. Condiciones de operacién [19]:
a) Electrolizadores de Membrana de Intercambio Proténico (PEM):

Operan con una membrana de polimero sélido como electrolito y funcionan eficazmente
con densidades de corriente altas, ofreciendo una alta pureza del hidrégeno y una rapida
capacidad de respuesta a las variaciones de energia renovable.

1) Reacciones Quimicas en la Electrolisis del Agua:
» Anodo (Oxidacién):
2H0(1) — Oo(g) +4H ™ (aq) + 4e~ (10)

» Cétodo (Reduccién):

AH* (aq) + 4e~ — 2Hy(g) (11)

= La reaccién neta para la electrolisis del agua es:

2H,0(1) — 2Hs(g) + O2(g) (12)

= Temperatura: Generalmente funcionan a temperaturas relativamente bajas, tipi-
camente entre 50 y 80 °C.

= Presién: Pueden operar a diversas presiones, cominmente entre 1.5 y 5 bar,
aunque algunos sistemas pueden disenarse para trabajar hasta 30 bar.

12



= Corriente: La densidad de corriente para PEM es alta, generalmente entre 1
y 2 A/em?, lo que permite una produccién eficiente de hidrégeno en sistemas
compactos.

...........

Cathode ; Anode

2H*+2e - H, H,0 - 2H*+ %4 0, + 2¢”

H, = Bl | == 11,0
/ GDL

Flow field separator plates Flow field separator plates
Cathode Electrode (Pt/C) Anode Electrode (Ir0,)

Membr;ne

Figura 7: Esquema electrolizador PEM [20].

En la Figura [7] se expone un esquema ilustrativo del proceso de electrdlisis de
agua utilizando una membrana de intercambio proténico (PEM). La imagen
muestra la produccion de hidrégeno y oxigeno a partir de agua utilizando electri-
cidad de fuentes renovables como la edlica. Las semirreacciones en los electrodos
se indican claramente, con la formacién de hidrégeno en el cdtodo y oxigeno en
el d4nodo.

2) Electrolizadores Alcalinos:

Usan una solucién liquida de hidréxido de potasio (KOH (1)) o sodio como electrolito
(Na(l)), generalmente, los fabricantes de electrolizadores alcalinos prefieren usar
KOH [2]] en lugar de NaOH, ya que una solucién acuosa con 25-30 % en peso de
KOH presenta una conductividad electrolitica especifica mas alta en un rango de
temperatura estandar de 50 a 80 °C, ademds, son mas comunes en aplicaciones a gran
escala debido a su madurez tecnoldgica y coste relativamente bajo. Esta tecnologia
es la elegida por Repsol, tanto es su electrolizador ya instalado de 2.5 MW como en
el que se va a instalar de 10 MW.

La electrdlisis del agua en un electrolizador alcalino ocurre a través de las siguientes
reacciones:

= Anodo (Oxidacién):
AOH™ — 2H0 + Oy + de™ (13)

» Catodo (Reduccién):
2,0 + 2¢~ — Hy + 20H~ (14)
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= Reaccién Global:
2H,0(1) — 2Ha(g) + O2(g) (15)

» Temperatura: Operan a temperaturas moderadas de entre 60 y 80 °C.

s Presién: La presién de operacion es similar a la de los electrolizadores PEM,
generalmente entre 1 y 30 bar, dependiendo del diseno especifico.

= Corriente: Las densidades de corriente son mas bajas que en los PEM, tipica-
mente alrededor de 0.2 a 0.4 A/cm?.

2e "y

ANODIC
CHAMBER

CATHODIC
CHAMBER

Electrolyte (alkaline solution)

Figura 8: Esquema tipico de un electrolizador alcalino [20].

En la Figura [§| se plasma el esquema de un electrolizador alcalino donde se des-
compone el agua (H20) en hidrégeno (Hj) y oxigeno (Oz). En el dnodo, ocurre
la oxidacién del agua, liberando oxigeno y generando iones hidréxido (OH ™), que
migran hacia el cdtodo donde se produce la reduccién para formar hidrégeno. Este
diagrama destaca la circulacion de iones y gases en un sistema de electrélisis alcalina.

Electrolizadores de Oxido Sélido (SOE):

Utilizan un electrolito ceramico que funciona a altas temperaturas, lo cual mejora la
eficiencia termodindmica del proceso permitiendo una menor utilizaciéon de energia
eléctrica.

s Temperatura: Operan a altas temperaturas, generalmente entre 700 y 800 °C,
lo que mejora la eficiencia del proceso al reducir la energia eléctrica necesaria.

s Presién: Pueden funcionar tanto a presién atmosférica como a presiones elevadas,
lo que afecta la eficiencia y la purificacion del hidrégeno producido.

» Corriente: La densidad de corriente puede ser muy alta, hasta 0.5 a 0.8 A/cm?,
gracias a la alta temperatura de operacion.
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2H0(1) — Oo(g) + 4H ™ (aq) + 4e~ (16)

Figura 9: Figura 9a. electrolizador PEM (Fuente: Plug Power). Figura 9b. electrolizador alcalino
(Fuente: Hydrogen Pro).

3. Transporte y/o Almacenamiento del Hidrégeno: Una vez producido, el hidrégeno se transporta
y/o se almacena. El hidrégeno generado en el cédtodo del electrolizador se comprime y se almacena
en tanques bajo presiones que pueden alcanzar hasta 700 bar [I9] para su uso en aplicaciones o
para la posterior sintesis de productos quimicos como en la reaccién Fischer-Tropsch.

4. Integracién con Fuentes Renovables: La operacién del reactor de electrélisis de 10 MW de Repsol
esta optimizado para integrarse con fuentes de energia renovable, esto se consigue firmando un PPA
con garantias de origen renovable (solar fotovoltaica, edlica e hidrdulica), se pretende asi, que este
en operacién constantemente. FEstd previsto que produzca 350 toneladas anuales de Hy donde gran
parte de este producto se usara para desarrollar combustibles sintéticos.

l
) Electrol“iadbr“w\“ ’ ‘Wl
Elektrollgégawllua

Al

Figura 10: Imagenes reales del electrolizador de 2.5 MW de Petronor en el parque tecnolégico de
Abanto, Bilbao. Fuente: Imagen departamento de transformacion industrial de Repsol.

En la Figura [I0h. se tiene una vista frontal del electrolizador de 2,5 MW de Repsol ubicado en el
centro industrial de Petronor, en Bilbao. La estructura vertical central, que es tipicamente donde
se alojan las celdas de electrélisis. En la parte inferior de la torre, se alojan los recipientes para el
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almacenamiento de fluidos o intercambiadores de calor, esenciales en la regulacion de la temperatura
durante el proceso. En la Figura[IOp. se muestran los electrodos bipolares separados por diafragmas.
El hidrégeno (g), es generado en el catodo y el oxigeno gas en el dnodo.

Figura 11: Ubicacion del complejo para el electrolizador de 10 MW. Fuente: Fuente: Imagen depar-
tamento de transformacion industrial de Repsol.

1.2.3. Fuentes Renovables y excedentes de energia.

Excedente de Energia Renovable en Espana en 2023:

Espana logré un ano récord en 2023 en términos de generacién de energia renovable, alcanzando
una cuota del 50.8 % en el mix nacional de electricidad. Esto marca un aumento significativo desde
el 42.2% en 2022, lo que refleja un avance importante hacia la transiciéon ecoldgica del pais [22].

Aunque no se dispone de cifras exactas del excedente energético que podria utilizarse especifica-
mente para la produccion de hidrégeno, la tendencia creciente en la generacién de energia renovable
sugiere que hay un potencial significativo para dedicar parte de este excedente a la produccién de
hidrégeno verde. Esto se veria facilitado por la adaptacion de las infraestructuras energéticas y la
planificacion estratégica que asegure la captura y utilizaciéon de este excedente.

Repsol [23] se ha marcado el objetivo de alcanzar una generacién renovable de 20 GW para 2030,
incrementando su capacidad instalada de generacién renovable en un 60 %. Dentro de este marco,
Repsol ha puesto el foco también en la producciéon de hidrégeno renovable, con el propdsito de
liderar este mercado en la Peninsula Ibérica y tener una posicién relevante en Europa. Los objetivos
incluyen la instalacién de electrolizadores y plantas de produccién de biogds, con la ambicién de
alcanzar una capacidad de generacién de 552 MW en 2025 y 1,9 GW en 2030. Este enfoque sugiere
que una parte considerable de la energia renovable generada serd destinada a la produccién de
hidrégeno verde, en linea con su estrategia de descarbonizacion y transicion energética.
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Figura 12: Esquema de la estrategia para el uso del Hs en la industria de Repsol. Fuente: Imagen
departamento de transformacién industrial de Repsol.

En la Figura |12 muestra el proceso integral de produccién de e-fuels o combustibles renovables me-
diante la tecnologia Fischer-Tropsch (FT). Utilizando energia renovable, se lleva a cabo la electrolisis
del agua para producir hidrégeno renovable, mientras se captura COs de fuentes industriales como
la refineria de Petronor. El hidrégeno y el C Oy capturado se convierten en combustibles sintéticos
a través del proceso F'T, resultando en e-fuels que pueden ser utilizados en los motores actuales de
coches, camiones y aviones, logrando un balance de cero emisiones netas. La Captura, Utilizacion
y Almacenamiento de Carbono (CCUS) es un conjunto integrado de tecnologias disenadas para
capturar diéxido de carbono (CO3) de fuentes como plantas de energia y procesos industriales,
utilizdndolo para otros fines o almacenandolo para evitar su liberaciéon a la atmosfera. E1 C O,
capturado de fuentes industriales tiene tres métodos principales: post-combustién, pre-combustién
y combustién de oxigeno [24].

Se perfilan como idéneas para integrar los excedentes de energia renovable en la produccion de
hidrégeno principalmente los electrolizadores de tipo PEM y Alcalino, asi como sistemas de alma-
cenamiento de energia que pueden actuar como buffer durante los periodos en que se genera un
excedente de energia. Estos sistemas pueden almacenar energia que de otro modo se desperdiciaria
debido a las limitaciones actuales de la red de transmisién eléctrica y asi garantizar una produccién
constante de hidrégeno.

Es importante destacar que la red eléctrica nacional de Espafia ha enfrentado retos para expandirse
al mismo ritmo que la generacién de energias renovables (curtailment eléctricos), lo que ha llevado
a aumentos en los vertidos de energia. Esto subraya la necesidad de una planificacién e inversion
adecuada en infraestructuras de red para acomodar la afluencia de energias renovables y aprovechar
al maximo el excedente para la produccién de hidrégeno verde.
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Figura 13: Balance de planta (BoP) del proceso integral para sintesis de e-Fuels. Fuente: Imagen
departamento de transformacién industrial de Repsol.

1.3. Reactor de Fischer - Tropsh

La tecnologia de sintesis Fischer-Tropsch (FTS) fue desarrollada en Alemania en la década de
1930 por Franz Fischer y Hans Tropsch. Esta tecnologia permite la conversién del gas de sintesis
(syngas), que es una mezcla de hidrégeno y monéxido de carbono, en hidrocarburos liquidos. Fue
particularmente valiosa en tiempos de guerra cuando el acceso al petréleo era limitado, proporcio-
nando una alternativa para la produccién de combustibles y otros productos quimicos a partir del
carbén.

Existen tres tipos principales de reactores para la FTS que han sido utilizados en la industria,
especialmente mencionados por Steynberg et al. en 2004 [25]:

1. Reactores de Lecho Fluidizado Circulante (CFB):
a) Distribucién de Gas:

En un reactor de lecho fluidizado circulante, el gas (como aire o syngas en el caso de
la sintesis Fischer-Tropsch) se introduce en la parte inferior del reactor a través de un
distribuidor. Este gas debe ser introducido a una velocidad suficiente para levantar los
so6lidos (como particulas de catalizador) y mantenerlos en suspension, creando un “lecho
fluidizado”.

Esta caracterizado por tres aspectos clave:

1) Fluidizacién: La fluidizacién ocurre cuando las particulas de sélido son suspendidas
por el flujo de gas. En el estado fluidizado, las particulas exhiben propiedades simi-
lares a un liquido, como la capacidad de fluir y la distribucién uniforme a través del
reactor, lo que permite una interacciéon constante entre el gas y la superficie de las
particulas sélidas [26].

2) Circulacién de Sélidos: En el CFB, los sélidos circulan dentro del reactor. Parte de
los s6lidos ascienden con el gas hacia la parte superior del reactor, donde los sélidos
son separados del gas en ciclones. Los s6lidos separados luego regresan al fondo
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del reactor mediante un sistema de recirculacién, manteniendo un flujo constante y
continuo de particulas a través del sistema.

3) Control de Temperatura: La circulacién constante de sélidos ayuda a controlar la
temperatura dentro del reactor, distribuyendo el calor generado por las reaccio-
nes quimicas de manera uniforme. Esto es crucial para evitar puntos calientes que
podrian desactivar el catalizador o provocar reacciones secundarias no deseadas.

Ventajas:

= Alta eficiencia de transferencia de calor y masa: Esto permite reacciones més rapidas
y completas.

= Flexibilidad operativa y control de temperatura: Ideal para procesos exotérmicos
intensos.

= Capacidad para manejar catalizadores en grandes cantidades: Facilita procesos a
gran escala.

Aplicaciones:

Los reactores de lecho fluidizado circulante son ampliamente utilizados en la industria
quimica, por ejemplo, para la combustién de carbon o el craqueo catalitico de petrdleo,
asi como en la sintesis de productos quimicos como el metanol o la sintesis Fischer-
Tropsch aunque apenas se proponen en el diseno de las plantas debido a que estan
disenados para producir productos mas ligeros, como gasolinas, en lugar de una gama
mas amplia de hidrocarburos.

Gas bubble

Solid

Gas - Distributor

Figura 14: Esquema tipico de un CFB [27].

2. Reactores de Columna de Burbujas de Lodo.
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Los reactores de columna de burbujas de lodo, también conocidos como reactores de burbu-
jeo o reactores slurry bubble column, son un tipo de reactor utilizado en diversos procesos
quimicos y biotecnolégicos, incluyendo la sintesis de Fischer-Tropsch para la produccién de
liquidos a partir de gas de sintesis (syngas).

= Estructura y Operacién Bésica

a) Configuracién Vertical: Un reactor de columna de burbujas de lodo tiene tipicamente
una configuracién vertical cilindrica. Su diseno sencillo y sin partes moviles los hace
especialmente faciles de mantener y operar.

b) Céamara de Reaccién: Dentro de la cdmara de reaccién, una mezcla liquida que
contiene particulas sélidas de catalizador suspendidas, conocida como lodo o slurry,
ocupa la mayor parte del volumen. El catalizador suspendido proporciona una gran
area superficial para la reaccién quimica.

¢) Introduccién de Gas: El syngas o cualquier otra mezcla de gases reactivos se intro-
duce en la parte inferior de la columna a través de un distribuidor de gas. Al pasar
a través del lodo, el gas forma burbujas que ascienden por el liquido.

= Funcionamiento del reactor

a) Formacién de Burbujas: A medida que el gas atraviesa el distribuidor, se forma en
burbujas que viajan hacia arriba a través del slurry. El tamafio y la distribucién
de las burbujas son criticos para la eficiencia del reactor y se controlan mediante el
diseno del distribuidor de gas.

b) Contacto Gas-Liquido-Sélido: Las burbujas proporcionan un intenso contacto entre
las fases gas, liquido y sélido, lo que facilita la transferencia de masa y la reaccién
quimica entre el gas y el catalizador.

¢) Transferencia de Masa y Reaccién Quimica: A medida que las burbujas se mueven
hacia arriba, el syngas se transfiere desde la fase gaseosa a la fase liquida y luego a
la sélida, donde ocurre la reaccién quimica. La eficacia de este proceso esta en gran
medida influenciada por la agitacion y la turbulencia dentro del slurry.

d) Separacién de Fases: Una vez que las reacciones han tenido lugar, las burbujas llegan
a la superficie y liberan los productos gaseosos que luego son colectados en la parte
superior del reactor. El slurry, que contiene el catalizador y los productos liquidos
de la reaccion, permanece en la cdmara principal.

= Ventajas y Aplicaciones

e Alta Transferencia de Masa: El constante movimiento y renovacion de burbujas
asegura una eficiente transferencia de masa entre las fases.

e Operacion Isotérmica: La gran cantidad de liquido facilita una operacién casi isotérmi-
ca, ya que el liquido absorbe el calor de la reaccién, ayudando a mantener una
temperatura constante en todo el reactor.

e Flexibilidad en la Operacién: Pueden manejar cambios en la carga de alimentacion
y en las condiciones de operacion sin grandes variaciones en el rendimiento.

e Escala: Son adecuados para aplicaciones a gran escala y se utilizan en la produccion
comercial de productos quimicos, incluyendo la sintesis de Fischer-Tropsch.
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Figura 15: Esquema tipico de un SBCR [2§].

3. Reactor de flujo radial de lecho fijo:

El reactor de flujo radial de lecho fijo ha sido elegido por el tecndélogo y adquirido por la
compania, Repsol, para la puesta en marcha, desarrollo y digitalizacién de la planta de de-
mostracién de Bilbao. A continuacién, se hard una explicacién de la tecnologia, partes y
ventajas.

Componentes Principales del Reactor de Flujo Radial de Lecho Fijo:

En el marco de este Trabajo de Fin de Master y el proyecto propuesto por Repsol, se ha
seleccionado el reactor de flujo radial de lecho fijo como el disefio éptimo para llevar a cabo
la simulacion del proceso estudiado. Esta eleccién se fundamenta en las ventajas distintivas
del reactor, tales como su eficiencia mejorada en la transferencia de masa y calor, factor
importante ya que la reaccién de FT es exotérmica, y ha de disipar mucho calor para que
la temperatura de reaccidon se mantenga constante, ademas, la reduccién significativa en la
calda de presion y su capacidad para operar de manera efectiva bajo condiciones de alta carga
catalitica como se vera la seccién B.2.11

Ademas, el disefio radial permite una distribucién uniforme del gas de alimentacién y un
control méas preciso de las reacciones quimicas, lo que resulta esencial para optimizar el ren-
dimiento del proceso en la simulacion, ademds de facilitar la escalabilidad de una planta
industrial, tal y somo se muestra en la Figura [12]

a) Estructura y operacién bésica:
» Placas Cilindricas Perforadas:

e Ubicacion y funcién: Estas placas estdn situadas en ambos extremos del lecho de
catalizador y son responsables de distribuir y recolectar el gas de alimentacion.

e Diseno: Las perforaciones en las placas estan cuidadosamente disenadas para
asegurar una distribucién uniforme del gas a lo largo del lecho catalitico, per-
mitiendo un flujo radial eficiente.
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Figura 16: Seccién transversal parcial vista desde un lado. Falda vertical ondulada (14) rodea el
contenedor (2). El soporte estd compuesto por un recipiente anular (2) que tiene paredes perforadas
(3), (4). Se aprecia la parte superior de la corona cirular lleno de catalizador (6). [29].

= Lecho de Catalizador:

e Configuraciéon: El catalizador, tipicamente en forma de particulas sélidas, se
encuentra contenido entre las dos placas cilindricas perforadas, tal y como se ve
en la Figura

e Funcién: Las reacciones quimicas ocurren cuando el gas de sintesis interactia
con las superficies activas de las particulas de catalizador de Cobalto [30]. La
disposicion radial facilita un contacto uniforme y eficiente entre el gas y el ca-
talizador.

» Sistema de Distribucion de Gas:

e Entrada de gas: El gas de alimentacién puede entrar en el reactor de dos maneras
principales: desde el centro hacia afuera o desde el exterior hacia el centro,
dependiendo del diseno especifico del reactor. En el caso del reactor analizado,
serd de la primera forma.

e Caracteristicas de diseno: Este sistema debe ser capaz de manejar las altas pre-
siones y temperaturas que se presentan durante la operacién del reactor , ga-
rantizando una distribucién uniforme del gas.

= Sistema de Recoleccién de Gas:

e Ubicacién: Al otro lado del lecho de catalizador en relacién al sistema de distri-
bucién.

e Funcién: Recolecta el gas que ha pasado a través del catalizador después de que
las reacciones hayan ocurrido.

= Refrigeracién y Control de Temperatura:
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e Refrigeracion: Dado que muchas de las reacciones que se llevan a cabo son
exotérmicas, es importante un sistema de refrigeracién eficaz para mantener
la estabilidad térmica y evitar la desactivaciéon del catalizador.

e Métodos: En algunos disefios, el medio refrigerante puede circular alrededor del
lecho de catalizador o a través de tubos incrustados dentro del lecho.

= Estructura del Recipiente: Los materiales suelen ser generalmente construidos de
acero inoxidable [29] o de otros metales que puedan soportar las condiciones corrosi-
vas y de alta presion. El diseno debe ser robusto para soportar las presiones internas
v las altas temperaturas generadas durante la operacién.

b) Ventajas:

Descritas en la secciéon [[L3.11

1.3.1. Método CANS®

A pesar de que fue etiquetado como “reactor de flujo radial”, el gas ingresa de manera axial al
reactor y se dispersa radialmente, lo cual lo hace similar al diseno de reactor de lecho fijo de flujo
axial-radial desarrollado por Casale [31]. En el ano 2014, Davy Process Technology Limited [29]
patentd una tecnologia innovadora para la produccién de productos mediante la sintesis Fischer-
Tropsch utilizando un reactor de flujo radial. Esta tecnologia fue lanzada comercialmente en 2020
por BP y Johnson Matthey bajo el nombre comercial de CANS® [30]. La tecnologia incorpora
varios cartuchos en serie (entre 60 y 80), ubicados dentro de los tubos de un reactor multitubular
que cuenta con un sistema de refrigeracién en el lado de la carcasa. Cada uno de estos cartuchos
aloja un contenedor en forma de anillo relleno de particulas de catalizador, con didmetros que varian
entre 0,1 y 1 mm. El gas circula radialmente hacia afuera a través del contenedor de catalizador,
que es casi adiabatico (Figura; esta parte se identificard en adelante como la seccién de reaccion.
Tras pasar por el contenedor del catalizador, la mezcla gaseosa se recoge y asciende entre la falda
y el anillo del catalizador. En la parte superior de cada cartucho, el gas cambia de direccion y fluye
hacia abajo, enfridndose al hacer contacto con la pared del tubo. Esta area del cartucho, donde el
gas se enfria, se conocera de ahora en adelante como la secciéon de enfriamiento. Posteriormente, el
gas enfriado se desplaza al siguiente cartucho, repitiendo el proceso previamente descrito.

ik

o
b L Rhaseone nocenky .
) 15000 oaoan)

50500 oo ses

s o

hieoco conos

26300 RO

ke a0 00 004K

EELEE

uuuuuuuu

Detait A

Figura 17: Seccién transversal parcial vista desde un lado. Figura . Seccién transversal es-
quemética de tres soportes de catalizador ubicados dentro de un tubo: la Figura[I7p. es una seccién
transversal ampliada de la Figura |16{ [29].
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Ventajas del Diseno Radial:
La configuracién radial ofrece varias ventajas sobre otros tipos de disenos de reactor:

» Eficiencia Mejorada: La distribucion radial del gas asegura que cada particula de catalizador
sea utilizada eficazmente, aumentando la velocidad de la reaccién y la eficiencia global del
proceso.

= Reduccion de la Caida de Presion: La configuracion radial puede minimizar las caidas de
presion a través del reactor, lo que es crucial para mantener la eficiencia energética y reducir
los costes operativos.

= Escalabilidad: Ajustar la longitud del reactor para incrementar la capacidad es més sencillo y
menos costoso que aumentar el didmetro, lo que facilita la adaptacién del reactor a diferentes
escalas de produccién sin grandes incrementos en el costo.

= Flujo del Gas: El gas se introduce en el reactor y se distribuye a lo largo de la longitud del
lecho catalizador. A partir de aqui, el gas puede fluir radialmente hacia fuera desde un centro
comun o hacia dentro desde el espacio anular exterior hacia el centro. Esta configuracion
permite una distribuciéon mas uniforme del gas a través del catalizador, lo que es crucial para
reacciones eficientes y uniformes.

Figura 18: Imagen de perfil del CANS®, [29].

Como se aprecia en la Figura el syngas desciende por un canal central poroso (A), se distribuye
radialmente a través del lecho de catalizador para reaccionar y generar calor (B). El gas sale por
una pared exterior porosa hacia la parte superior interna del cuerpo del portacatalizador (C). Se
enfria al fluir por el estrecho espacio entre el cuerpo del portacatalizador y la pared interior del
tubo, transfiriendo calor al agua hirviendo externa (D). Un sello previene el paso directo del gas
al siguiente portacatalizador, y el gas entra en el portacatalizador inferior para repetir el proceso
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(E). Los tubos del reactor contienen 60-80 portacatalizadores CANS®, creando mini-reactores de
flujo radial adiabatico con enfriamiento intermedio, permitiendo usar particulas de catalizador mas
pequenas que mejoran la selectividad y actividad.

= Gestion de la Caida de Presion: Una de las principales ventajas de los reactores de flujo radial
es su capacidad para operar con menores caidas de presion. Esto se debe al menor espesor del
lecho catalizador en la direccion del flujo, en comparacién con los reactores de flujo axial. Los
reactores de flujo axial tipicamente requieren recipientes de gran didmetro para minimizar la
caida de presion, lo que puede hacer que los reactores sean mas pesados y costosos.

La optimizacién de la caida de presién (AP) en el reactor permite que la longitud efectiva
del lecho de catalizador sea de solo 2 a 3 metros, en lugar de los 10 a 15 metros habituales
en reactores comerciales de lecho fijo. Esto se traduce en que el espesor efectivo del lecho
de catalizador es solo alrededor del 15% de la longitud total del tubo. Estos factores son
beneficiosos porque posibilitan el uso de particulas de catalizador mas pequenas, operando a
una productividad més alta y con mejor selectividad. El innovador disefio de CANS® permite
el uso de particulas de catalizador submilimétricas en comparacién con las porosidades de
catalizador de 1 a 4 mm utilizadas en los reactores de lecho fijo tradicionales. Aunque el
amplio didmetro de los tubos reduce la superficie de transferencia de calor por unidad de
volumen de catalizador, esto se compensa con una mayor diferencia de temperatura en la
pared, donde los reactivos estdn mads calientes [30].

» Ventajas Térmicas: El disefio del portacatalizador CANS® altera el perfil de transferencia de
calor, colocando el punto mas caliente, justo después del lecho catalizador exotérmico, cerca
de la pared fria del tubo. Esta configuracion, junto con una alta velocidad de gas entre el
cuerpo del portacatalizador y la pared del tubo, resulta en una excelente transferencia de
calor. Al separar el excedente del calor del lecho de catalizador, se logra también un buen
control de la temperatura de reaccién sin riesgo de apagar la reaccion. El diseno modular del
portacatalizador CANS® proporciona una mayor flexibilidad para aplicaciones comerciales,
permitiendo la carga de diferentes catalizadores o ajustes en la estructura del portacatalizador
para adaptarse a diferentes actividades cataliticas o procesos.

Desde su desarrollo en los anos 30 hasta las innovaciones mds recientes, la tecnologia Fischer-
Tropsch ha evolucionado considerablemente. Las adaptaciones en el disenio de los reactores y las
mejoras en los procesos cataliticos han permitido que esta tecnologia se mantenga como una opcién
viable para la produccién de combustibles liquidos a partir de fuentes atmosféricas como el C'Oq
y el agua. Este recorrido histérico y técnico muestra la importancia de la ingenieria quimica en la
adaptacién y mejora de procesos industriales claves para la sostenibilidad energética.
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2. Desarrollo del Estudio
2.1. Modelo termodinamico.

2.1.1. Introduccién al Modelo Termodinamico en la Cadena de Produccion de Hi-
drocarburos mediante el Proceso Fischer-Tropsch

En el diseno y optimizacién de procesos industriales para la produccion de hidrocarburos, como
el proceso Fischer-Tropsch (FT), la seleccién de un modelo termodindmico adecuado es una pieza
clave, para ello, en esta seccién se hara una breve explicacién de los procesos que entran en juego
para dicha eleccion, asi como las variables dependientes e independientes de la Ecuacion de Estado.

Este modelo se basa fundamentalmente en una ecuacién de estado que describe cémo las propiedades
de las mezclas reactivas varian en respuesta a cambios en la presién, temperatura y composicion.
La eleccién de la ecuacion de estado correcta es esencial no solo para predecir el comportamiento
del equilibrio de fases y las propiedades termodinamicas de los fluidos involucrados, sino también
para asegurar la fiabilidad y eficacia del proceso de conversién de syngas a hidrocarburos.

= Importancia de la Seleccién del Modelo Termodindmico

La ecuaciéon de estado seleccionada influye directamente en la precisién con la que se pueden
prever las condiciones de operacion 6ptimas y los rendimientos de reaccién dentro de un reac-
tor FT. Cada ecuacién de estado proporciona diferentes niveles de exactitud y complejidad
en la prediccién de las propiedades criticas como densidades, capacidades calorificas, y coefi-
cientes de actividad, los cuales son determinantes para el diseno del proceso y la seleccién de
tecnologia de reactor y catalizador.

= Criterios en la Eleccién de la Ecuacién de Estado

1. Equilibrio de Fases: La descripcién precisa del equilibrio de fases es fundamental para
prever la separacion de los productos y reactivos en el proceso. Una ecuacion de esta-
do adecuada permite modelar correctamente la separacion de fases liquido-vapor que
ocurre en la produccién de hidrocarburos, influenciando directamente la eficiencia y la
selectividad del proceso.

2. Propiedades Termodinamicas: Las propiedades como entalpia y entropia son criticas
para realizar balances energéticos detallados necesarios para la simulacién del proceso
y la evaluacién de irreversibilidades del sistema. Una ecuacion de estado inapropiada
podria llevar a estimaciones erréneas de estas propiedades, resultando en disenos de
proceso no éptimos y un mayor consumo de energia.

3. Diseno del Reactor y Seleccién del Catalizador: La cinética de la reaccién en el reactor
FT depende en gran medida de las condiciones locales de temperatura y presién, las
cuales son estimadas a través de la ecuacion de estado. La seleccién de un catalizador
adecuado, que es altamente sensible a estas condiciones, también se ve influida por la
precisién del modelo termodindmico empleado.

4. Optimizaciéon y Escalabilidad: En la fase de escalado y optimizacién del proceso, las
simulaciones basadas en el modelo termodinamico elegido permiten prever el comporta-
miento del sistema bajo diferentes condiciones operativas. Esto es esencial para asegurar
que el proceso sea escalable y econémicamente viable a nivel industrial.
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= Variables Dependientes de la eleccién de la Ecuacion de Estado:

e Cinética de Reaccién: Como se comentara més adelante en la seccién [3.1.1] las reacciones
cataliticas en el reactor F'T son altamente sensibles a las condiciones termodinamicas,
especialmente a la fugacidad y la actividad de los componentes en la mezcla reactiva.
Una ecuacién de estado adecuada permite calcular estas variables con alta precisién, lo
que es crucial para desarrollar modelos cinéticos que predigan de manera fiable las tasas
de reaccion y la selectividad hacia diferentes productos de hidrocarburos.

e Simulacion y Control del Proceso: Las variables de control del proceso, como la tempe-
ratura y la presién de operacién, dependen directamente de las predicciones del modelo
termodinamico. Estas variables deben ser ajustadas finamente para maximizar la efi-
ciencia del proceso y minimizar los costes operativos y ambientales.

Se puede afirmar, por lo tanto, que la seleccién de una ecuacion de estado no es meramente una
eleccion técnica, sino una decisién estratégica que impacta todos los aspectos del disefio, operacién
y optimizacion del proceso FT. Esta eleccién debe ser tomada mediante un profundo entendimiento
de las propiedades fisicas y quimicas del sistema, asi como de las exigencias practicas y econémicas
del proceso industrial en cuestién.

2.1.2. Analisis detallado de la eleccién de la Ecuacién de Estado Soave-Redlich-
Kwong (SRK) para el proceso Fischer-Tropsch (FT)

La ecuacién de SRK, desarrollada por Soave en 1972, es una modificacion de la ecuacién de estado
de Redlich-Kwong disenada para mejorar la prediccién del comportamiento de los liquidos bajo
condiciones de presién elevada. La ecuacién ajusta el término de atractivo intermolecular para
incluir la dependencia de la temperatura de la presién de vapor de los componentes, lo que resulta
crucial para sistemas bajo alta presién como los analizados. En el proceso RWGS, por ejemplo, esta
capacidad permite modelar mas precisamente el equilibrio de fases, la fugacidad y otras propiedades
termodinamicas vitales para el diseno y la optimizacion del reactor.

Fase de Operacién y Composicién del Gas

En el contexto de los procesos de FT y RWGS, la mayoria de las reacciones se llevan a cabo en
fase gaseosa. El proceso de FT se ejecuta a una presion de operacion de 40 bar, mientras que el
proceso RWGS opera entre 24-25 bar [32]. Estas son condiciones tipicas en las que la ecuacién de
SRK ofrece resultados contrastables con mediciones empiricas en laboratorio debido a su capacidad
para describir adecuadamente el comportamiento de los gases a altas presiones.

Ademds, la naturaleza de las reacciones en estos procesos implica la presencia de una amplia gama
de hidrocarburos, desde gases ligeros hasta olefinas y parafinas pesadas. La ecuacion de SRK es
particularmente adecuada para predecir las propiedades de mezclas de hidrocarburos debido a su
capacidad para ajustar los pardmetros de fuerzas potenciales intermoleculares o atractivo intermo-
lecular (AI), dichas fuerzas son las Fuerzas de Van der Waals, dipolares y puentes de hidrégeno. El
ajuste de dichas fuerzas es crucial para modelar la no idealidad de mezclas complejas.

Uso de la Ecuaciéon de Soave-Redlich-Kwong

1. Adaptabilidad a Altas Presiones La ecuacién de SRK, desarrollada por Soave en 1972, es una
modificacion de la ecuacion de estado de Redlich-Kwong disenada para mejorar la prediccion
del comportamiento de los liquidos bajo condiciones de presién elevada. La ecuacién ajusta
el término de atractivo intermolecular (AI) para incluir la dependencia de la temperatura de
la presion de vapor de los componentes, lo que resulta crucial para sistemas bajo alta presiéon
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como los analizados. En el proceso RWGS, por ejemplo, esta capacidad permite modelar mas
precisamente el equilibrio de fases, la fugacidad y otras propiedades termodinamicas para el
diseno y la optimizacién del reactor.

. Manejo de Hidrocarburos: En el proceso de F'T, donde el rango de productos va desde metano

(C1) hasta parafinas y olefinas con mds de 30 carbonos (C307), la ecuacién de estado SRK
facilita la estimacién de propiedades criticas como la solubilidad y la volatilidad de los distintos
componentes. La capacidad de la ecuacién de estado SRK para manejar el crecimiento de
cadenas de hidrocarburos es esencial para simular la distribuciéon de productos y optimizar la
seleccién de catalizadores y condiciones operativas que maximicen la producciéon deseada de
olefinas y parafinas [32].

Formulacién de la Ecuacién de Estado SRK: La ecuacién de Soave-Redlich-Kwong [32] es
una ecuacion cubica en volumen y se expresa de la siguiente manera:

donde:

RT ac
P= -
V—b V(V+b) (17)
e = (14 (0.480 + 1.574w — 0.176w?) (1 — T0%))? (18)
1 R2T,? R2T,?

— = 0.42748 19
“To@2-1) P P. (19)

/2 —1RT, RT,
— ¢ = 0.08664—F< 20
b ) 0.0866 7 (20)

P es la presién del sistema.

T es la temperatura absoluta.

V es el volumen molar del fluido.

R es la constante de los gases ideales.

a 'y b son pardmetros que dependen de la sustancia y que reflejan las interacciones entre las
moléculas y el volumen excluido, respectivamente.

a. es un factor de correccién de la temperatura que mejora la precision de la ecuacion bajo
diferentes condiciones de temperatura.

w es el factor acéntrico, que indica cuanto se desvia el comportamiento de un fluido del de un
gas ideal.

T = Tlc es la temperatura reducida del fluido.

Parametros relevantes:

1.

Parametro a: Este pardametro esté relacionado con las fuerzas de atraccién entre las moléculas.
A mayor valor de a, mayor es la atraccién intermolecular, lo que afecta la cohesion del fluido
y reduce su volumen.

Se calcula usando la Ecuacién [19, donde T, y P, son la temperatura critica y la presién critica
de la sustancia, respectivamente.
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2. Parametro b: Este pardmetro representa el volumen excluido por una molécula y esta asociado
con el volumen fisico ocupado por las moléculas. Afecta directamente al volumen disponible
para el movimiento molecular.

Se calcula usando la Ecuacion

3. Factor de correccién a.: El factor a. se introduce para corregir la influencia de la temperatura
sobre el parametro a y mejorar la adaptacién de la ecuacién a diversas temperaturas.

Se calcula con la Ecuacion [17] a partir de la propuesta de Soave de la ecuacion de estado de
Redlich-Kwong.

La ecuacion SRK, al considerar tanto el tamano de las moléculas como las fuerzas de atraccién entre
ellas, proporciona una descripcién maés precisa del comportamiento de los fluidos en comparacién
con la ecuacién de los gases ideales, especialmente cerca del punto critico y en condiciones de
alta presién. Esto es crucial en el disefio y operacién de equipos donde los fluidos operan bajo
presiones elevadas y temperaturas que varian significativamente, como en los reactores de proceso
Fischer-Tropsch.

2.2. Cinética de reaccion.

2.2.1. Mecanismos de polimerizacion

El espectro complejo de productos de la tecnonologia Fischer-Tropsh ha impedido llegar a un
acuerdo general sobre el mecanismo de proliferacién de cadenas dentro del reactor. Entender dicho
mecanismo subyacente de la reaccién es crucial para diseniar un catalizador efectivo para la FTS.

Las especies monoméricas son unidades reactivas simples, como C'Hz, que se unen para formar
cadenas de hidrocarburos. Las especies iniciadoras son compuestos que arrancan la reaccién de
polimerizacién; por ejemplo, en algunos mecanismos, las especies CHz actian como mondmeros,
y la disociacién de C'O o la inserciéon de C'O pueden generar especies iniciadoras que facilitan el
crecimiento de la cadena de hidrocarburos.

Hipoétesis Fundamentales

Los mecanismos propuestos difieren en la estructura de las especies monoméricas e iniciadoras y se
basan en dos hipétesis principales, dichos mecanismos son iguales en la proporcién o ratio molar
de Hs y CO consumido, donde se establece en aproximadamente (2,1-2,3):1 [33] :

1. Mecanismo del Carburo (Carbide Mechanism):

El mecanismo del carburo es uno de los mecanismos iniciales propuestos por Franz Fischer
y Hans Tropsch en 1926. Este mecanismo postula la formacion de intermediarios CHx a
través de la hidrogenacién del carbono superficial que surge después de la disociacion del CO
adsorbido. Estos intermediarios actiian como mondémeros para el crecimiento de la cadena.
Este enfoque implica que la ruptura del enlace C-O es un paso importante para la generacion
de los intermediarios reactivos necesarios para la polimerizacién y el crecimiento de la cadena
de hidrocarburos.

Etapas del mecanismo:
a) Disociacién del CO Adsorbido:

La disociacién del CO adsorbido en la superficie del catalizador es un proceso que implica
la ruptura del enlace carbono-oxigeno (C-0O) en la molécula de CO adsorbida, lo que
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resulta en la formacién de atomos de carbono y oxigeno adsorbidos en la superficie del
catalizador.

COads — Cads + Oads (21)

El proceso comienza por la adsorciéon del C'O, la molécula se adsorbe en la superficie del
catalizador, lo que significa que se une fisicamente a los sitios activos del catalizador. Este
es un proceso exergénico (liberando energia en el proceso), donde la energia de adsorcién
facilita la estabilidad inicial de la molécula de C'O en la superficie del catalizador.

COy — CO4qs (22)

Contintia con la activaciéon del CO: La molécula de C'O adsorbida se activa por la
interaccién con los atomos del catalizador. Este proceso puede involucrar la transferencia
de electrones entre el CO y los atomos del catalizador, debilitando el enlace C-O.

Por tdltimo, ocurre la disociacién del Enlace C—0O, el enlace C—O se rompe, resultando en
la formacién de un dtomo de carbono adsorbido (C,4s) y un atomo de oxigeno adsorbido
(Ouds)- Este paso puede requerir la asistencia de energia adicional o la presencia de
especies reactivas como dtomos de hidrégeno (H) tal y como se muestra en la Ecuacién

23l
Formacion de Intermediarios CHzx:

Los atomos de carbono adsorbidos se hidrogenan mediante la interaccion con el hidrégeno
molecular (Hz) presente en el sistema. Esta hidrogenacién conduce a la formacién de
intermediarios C Hx (donde x puede ser 1, 2 o 3):

Cods + *Hyqs = CH, (23)

El crecimiento de la cadena se refiere a la adicion sucesiva de estos intermediarios CHx
para formar hidrocarburos mas largos. Este proceso de polimerizacion puede describirse
en las siguientes etapas:

1) Adicién de Intermediarios: Los intermediarios CHz se adicionan a las cadenas de
hidrocarburos ya existentes en la superficie del catalizador. Este proceso puede re-
presentarse de manera simplificada como:

(CHQ)n + CHx — (CHQ)n+1 (24)
2) Crecimiento Continuo de la Cadena: A medida que mas intermediarios CHz se
adicionan, la cadena de hidrocarburos se alarga progresivamente. Este crecimiento

continuo puede producir una variedad de hidrocarburos con diferentes longitudes de
cadena;

(CHQ)n_H =+ CH;B — (CHg)n+2 —_— ... — (CHg)n+m (25)
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¢) Terminacién de la Cadena:

El proceso de polimerizacion puede finalizar mediante dos rutas principales, dependiendo
de las condiciones del sistema y los intermediarios disponibles.

La primera contempla la desorciéon de intermediarios insaturados: En esta ruta, los in-
termediarios insaturados se desorben de la superficie del catalizador, resultando en la
formacién de olefinas. Las olefinas son hidrocarburos insaturados que contienen uno o
més enlaces dobles (C' = C):

(CHQ)n — Cann (26)

d) Adicién de Especies CH3 o Hidrégeno: Alternativamente, la adicién de especies C'H3
(metilo) o hidrégeno a los intermediarios puede conducir a la formacién de parafinas,
que son hidrocarburos saturados con enlaces simples (C' — C):

(CHQ)n + Hy — CnH2n+2 (27)

El crecimiento de la cadena y la terminacién determinan la distribucién de productos en la
FTS. La selectividad hacia olefinas o parafinas puede ajustarse mediante la modulacién de
las condiciones de reaccién y la naturaleza del catalizador. Los catalizadores de hierro (Fe)
y cobalto (Co) tienen diferentes afinidades y eficiencias para estas rutas, lo que afecta la
composicién final de los productos de la FTS.

2 adsorb o Cc ¢ O IH, OH, C C OH,
€O Fgoome™ b 0 I 1  — 70 J ]
M MMM M M MM
2H,0
+2H; &)
CHs
H, “12H CHy—CH» CH; CHj
| - | | | [
M M M M M M
+CO ads., diss. \ ot G
2 2 alkene
M M
(l“Ha CIH: CH;
CH; C O 2H,0 CH, CH, CH,—CH
[ > [ 1p° — 2
M M M ? M M M M

etc.

(* rate controlling)

Figura 19: Representacién esquemadtica del mecanismo del carburo [34].

2. Mecanismo del Enol (Oxigenado)

El mecanismo del enol, propuesto en la década de 1950, se desarrollé para superar las limi-
taciones del mecanismo del carburo. Este mecanismo propone la adsorcién no disociativa del
CO, seguida de su hidrogenacién para formar un compuesto enol (HCOH). A continuacién,
se describen las etapas de este mecanismo:
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a)

Adsorcién No Disociativa del CO:

En este paso, la molécula de CO se adsorbe en la superficie del catalizador sin disociarse.
Esto significa que el CO se une a los sitios activos del catalizador sin romper el enlace

C-0:

COg — Coads (28)

Hidrogenacién del CO Adsorbido:

El CO adsorbido se hidrogena para formar un compuesto enol (HCOH ). Este proceso
implica la adicién de hidrégeno a la molécula de C'O adsorbida:

COu4s + Hy — HCOH 44, (29)

Crecimiento del Compuesto Enol:

El compuesto enol crece utilizando grupos adyacentes a través de reacciones de con-
densacién y eliminacién de agua. Estas reacciones permiten que el enol se una a otras
moléculas para formar cadenas mas largas de hidrocarburos:

HCOHuqs + HCOH 45 — (HCOH)Q + H>0O (30)

Formacion de Hidrocarburos Ramificados:

La presencia de especies superficiales CHROH (un grupo hidroxilo (OH) y un radical
organico (R)) permite la formacién de hidrocarburos ramificados. Estos grupos CH ROH
actian como puntos de ramificacién en las cadenas de hidrocarburos:

HCOH,g45 — CHROH 4, (31)
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Figura 20: Representacién esquemadtica del mecanismo de enol[34].

3. Mecanismo de Insercién de CO:

El mecanismo de insercién de C'O fue introducido por Pichler y Schulz como una ruta mas
sencilla para la formacién de hidrocarburos en la Sintesis Fischer-Tropsch (FTS). Este me-
canismo describe cémo el CO adsorbido actiia como monémero de reaccién y el crecimiento
de la cadena se propaga mediante la insercién de un intermediario carbonilo en el enlace
metal-alquilo o metal-hidruro. A continuacién, se describen las etapas:

a) Adsorcién del CO en la Superficie del Catalizador:
El CO se adsorbe en la superficie del catalizador, actuando como monémero de reaccion.

COy — COqs (32)

b) Insercién del Intermediario Carbonilo:

E1 CO adsorbido se inserta en el enlace metal-alquilo o metal-hidruro, formando un grupo
acilo intermedio. Este paso es crucial para el crecimiento de la cadena de hidrocarburos:

COuis+ R—M — R—CO — M (33)

¢) Hidrogenacién del Grupo Acilo:
El grupo acilo intermedio se hidrogena, produciendo un grupo alquilo con un grupo

metileno adicional y agua como subproducto:

R—-CO—-M+ Hy — R—CHyM + Hy0O (34)
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1/2 Hy adsorption

+CHy=CI,

(* rate controlling)

Figura 21: Representacién esquemadtica de inserciéon de CO[34].

El crecimiento de cadenas en la FTS implica la participacién competitiva de varios compuestos
monoméricos en lugar de uno solo. Este proceso se realiza principalmente sobre metales como
hierro y cobalto, debido a la alta selectividad de niquel hacia el metano y la escasez de rutenio.
Las interacciones entre el metal y el soporte del catalizador son importantes para mejorar la
actividad y la selectividad hacia los hidrocarburos liquidos, y se pueden optimizar cambiando
las propiedades fisicoquimicas del soporte.
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Figura 22: Representacién simplificada de los mecanismos de carburo e insercién de C'O en la Sintesis
Fischer-Tropsch, destacando las etapas de iniciacion, crecimiento y terminacién, y los productos
resultantes: oxigenados, olefinas y parafinas, incluyendo ramificacién/isomerizacién. [35]
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2.3. Benchmark de softwares comerciales

Un benchmark es un proceso de evaluacion comparativa que se utiliza para medir y contrastar el
rendimiento, las caracteristicas y la eficacia de diferentes herramientas, sistemas o métodos. En el
contexto de la seleccién de software de simulacién para procesos quimicos, un benchmark sirve para
determinar cudl de las opciones disponibles es la més adecuada para las necesidades especificas del
proyecto. Este proceso debe hacerse antes de realizar una simulacién y un estudio de viabilidad
porque garantiza que el software elegido puede manejar todas las variables y requisitos del proceso
de manera eficiente, reduciendo el riesgo de errores y optimizando el rendimiento.

2.3.1. Valoracion Aspen Hysys.

= Componentes y Simulacién de Cadenas Largas: La Figura 23] de Aspen HYSYS muestra que
el software tiene una buena base de datos de componentes, pero estd limitado en cuanto a la
inclusién de cadenas largas de hidrocarburos. Las simulaciones de procesos como la Sintesis
Fischer-Tropsch (FT), que producen ceras y otros productos de cadena larga, requieren la
capacidad de modelar componentes hasta al menos Clyp.

= Limitaciones para FT: En general, Aspen HYSY'S se utiliza mas cominmente para simulacio-
nes en la industria del gas natural y refinaciéon. Su enfoque principal no esté en la petroquimica
pesada y la simulacién de procesos que involucran largas cadenas de hidrocarburos, lo que
limita su utilidad para el estudio de la F'T, donde la produccién de parafinas y ceras de cadena
larga es significativa.

Source Databank: HYSYS Select:

Hydrogen Pure Component =

Nitrogen Pure Component Simulation Name Full Name / Synonym Formula

© Pure Component nC14 ci4 C14H30

Oxygen Pure Component 15, c1s c1sH32

Methane Pure Component 16, 16 Cl6H34

Ethylene Pure Component n-C17 17 C17H36

Ethane. Pure Component nCig cig SETE

02 Pure Component n-Cig 19 C19H40

H2s Pure Component n-C20 0 C20H42

Propene Pure Component nc21 @ Ca1Ha4

Propane Pure Component — e nC22 2 C22H46
Add Heat Stable Salts
i-Butane Pure Component — nc23

nc24 c C24H50

=5} Ca3Ha8

i-Butene Pure Component
T-Butene Pure Component 25 s C25Hs2
13-Butadiene Pure Component . nC26 26 2654
n-c27 cr carHss

Figura 23: Lista de componentes de propiedades que pueden ser incluidas en la base de datos de
Aspen Hysys. Fuente: Programa Aspen Hysys, elavoracién propia.

2.3.2. Valoracién Aspen Plus.

= Componentes y Simulacién de Cadenas Largas: La tercera imagen de Aspen Plus muestra
una base de datos extensiva de componentes que incluye parafinas hasta Cs7 y la capacidad
de extender las propiedades termodinamicas hasta Cyg utilizando los datos de C38. Esto es
crucial para la simulacién precisa del proceso FT, donde la produccion de largas cadenas de
hidrocarburos como ceras es un subproducto importante.

= Razén de Eleccion: Aspen Plus fue elegido debido a su capacidad para definir componentes
y sus interacciones de manera precisa. Como se menciona en el analisis del licenciante, la
capacidad de estimar las propiedades de los componentes hasta Csy es una ventaja significa-
tiva. Esto permite una modelizacién mas precisa del proceso FT, asegurando que todos los
productos, incluidos los de cadena larga, sean representados adecuadamente.
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Components - Specifications - | +

Figura 24: Lista de componentes de propiedades que pueden ser incluidas en la base de datos de

Aspen Plus. Fuente: Elavoracién propia.

2.3.3. Valoraciéon KBC-Petrosim.

= Componentes y Simulacién de Cadenas Largas: La segunda imagen de Petrosim muestra una
lista de componentes que incluye parafinas hasta Cao7. Aunque Petrosim es robusto en la
simulacién de procesos de refinacion y petroquimica, la incapacidad de modelar cadenas de

36

@ Selection | Petroleurn | MNonconventional | Enterprise Database | Comments
Select components
Compaonent ID Type Component name Alias CAS number
METHA-01 Conventional METHANE CH4 74-82-8
ETHAN-01 Conventional ETHANE C2H6 T4-84-0
PROPA-01 Conventional PROPANE C3H8 74-98-6
N-BUT-01 Conventional N-BUTANE C4H10-1 106-97-8
C5H12-1 Conventional N-PENTANE C5H12-1 109-66-0
CoH14-1 Conventional N-HEXANE CoH14-1 110-54-3
CTH16-1 Conventional N-HEPTANE CTH16-1 142-52-5
CBH18-1 Conventional N-OCTANE C8H18-1 111-65-9
COH20-1 Conventional N-NONANE C9H20-1 111-84-2
C10H22-1 Conventional N-DECANE C10H22-1 124-18-5
C11H24 Conventional N-UNDECANE C11H24 1120-21-4
C12H26 Conventional N-DODECANE C12H26 112-40-3
C13H28 Conventional N-TRIDECANE C13H28 620-530-5
C14H30 Conventional N-TETRADECANE C14H30 620-535-4
C15H32 Conventional N-PENTADECANE C15H32 620-62-9
C16H34 Conventional N-HEXADECANE C16H34 544-76-3
C17H36 Conventional N-HEPTADECANE C17TH36 620-78-7
C18H38 Conventional N-OCTADECANE C18H38 503-45-3
C19H40 Conventional N-NONADECANE C19H40 620-02-5
C20H42 Conventional N-EICOSANE C20H42 112-95-8
C21H44 Conventional N-HENEICOSANE C21H44 620-04-7
C22H46 Conventional N-DOCOSANE C22H46 620-97-0
C23H48 Conventional N-TRICOSANE C23H48 638-67-5
C24H50 Conventional N-TETRACOSANE C24H50 646-31-1
C25H52 Conventional N-PENTACOSANE C25H52 620-99-2
C26H54 Conventional N-HEXACOSANE C26H54 630-01-3
C2TH56 Conventional N-HEPTACOSANE C2TH56 593-49-7
C28H58 Conventional N-OCTACOSANE C28H58 630-02-4
C29H60 Conventional N-NOMNACOSANE C29H60 630-03-5
C30H62 Conventional N-TRIACONTANE C30HB2 638-68-6
C31H64 Conventional N-HENTRIACONTANE C31H64 630-04-6
C32H66 Conventional N-DOTRIACONTANE C32H66 544-85-4
C33H68 Conventional N-TRITRIACONTANE C33H68 630-05-7
C34HTO Conventional N-TETRATRIACONTANE C34HT0 14167-59-0
C35HT72 Conventional N-PENTATRIACONTANE C35H72 630-07-9
C36HT4 Conventional N-HEXATRIACONTANE C36HT4 630-05-8
C3THT6 Conventional N-HEPTATRIACONTANE C3THT6 7194-84-5
co Conventional CARBON-MONOXIDE co 630-08-0
coz Conventional CARBON-DIOXIDE coz 124-38-9
H2 Conventional HYDROGEN H2 1333-74-0
H20 Conventional WATER H20 T7732-18-3
[ Find l [ Elec Wizard ] l SFE Assistant ] [ User Defined ] l Reorder ] [ Review ]




hidrocarburos mas largas que Cs7 lo hace menos adecuado para estudios de FT donde es
crucial incluir hasta Cyy o mas.

= KEficiencia en la Simulacién de FT: Petrosim estd en proceso de desarrollo en cuanto a reactores
de FT, éstos deben ser incluidos en versiones posteriores. Por tanto, esta limitacién hace que
se opte por seleccionar Aspen Plus para este proyecto. Esto puede resultar en modelos menos
precisos y en la necesidad de hacer suposiciones que podrian comprometer la precision del
estudio de viabilidad.

=y 1 (Material Stream) — 0 X
. E’ Synthesis Property Selection Cut Pro . - A _
E perty: Component composition by weight O X
ZZ Available Properties Temp ? Select Qualifiers
Cetane index ASTM D4737 ~
Pr | Cetane index ASTM D976-80 O Distillation o SEI?Ed -
Dif |Cetane number ASTM D4737 (O Composition C11 Paraffins r
Cetane number ASTM D376-80 () Stream Type C12 Aromatics r
iosdlpoint . (® None C12 Naphthenes [
Component compos!t!om by mole C12 Olefins ~
Component [ompos!i!on by val_ume Reconfigure C12 Paraffins r
Component composition by weight =
Conradson carbon content €13 Aromatics r
Copper content Add ———> C13 Naphthenes [
Copper plus iron content — C13 Olefins [
Core Aromatics e T C13 Paraffins [
Core Di-Aromatics — C14 Aromatics "
Core Iso-Paraffins - €14 Naphthenes [
Core Mono-Aromatics = C14 Olefins [
Core Naphthenes Sort Selected C14 Paraffins [
Core Olefins - C15 Paraffins [~
Core Paraffins C16 Paraffins [~
Core Tetra+ Aromatics C17 Paraffins [
Core Tri-Aromatics C18 Paraffins —
- Cp Paraffins content C19 Paraffins |
S dkingjactor v €20 Paraffins r
] €21 Paraffins [~
€22 Paraffins [
€23 Paraffins [
C24 Paraffins [~
TOTAL AMINE [ v

Required Info: 1 - Missing Data: [mass | volume | gas vol] flow or Percent [val | wt] vi
Required Info: 1 - Missing Data: [density | SG | API] or complete component compos Select All Clear All
Required Info: 1 - Missing Data: distillation paints

@]
~

Figura 25: Lista de componentes de propiedades que pueden ser incluidas en la base de datos de
PetroSim.
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2.4. Diagrama de Flujo del Proceso.

D Compresién Pre-calenta
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\

Gas al
Fischer-Tropsh

Reformador
del reactor

A
’ Electrolizador,
) Reawor
)t de
Ny Fquiibric”
RWGS Gas del
RWGS

Despresurizacion

Purga
Liquido

H20(gas) N @ Corriente{C1-C4} /

Reciclo Externo ~ Purga
o - [T

Electrolisis

Compresion | Calentamiento
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Figura 26: Diagrama de flujo del proceso Fischer-Tropsh. Fuente: Elaboracion propia en ppt.

La Figura ilustra el diagrama de flujo de proceso (PFD) para una planta de produccién de
combustibles sintéticos mediante la tecnologia Fischer-Tropsch, integrando tecnologias como la
electrdlisis para la generacién de hidrégeno (descrita en la seccién y la captura directa de aire
(DAC) para la captura de COz (descrito en la seccién. El proceso se disend para maximizar la
eficiencia de la conversién de energia y minimizar el impacto ambiental. A continuacién, se describe
en detalle cada seccion del proceso representado en el diagrama:

1. Electrdlisis: Generacién de Hidrégeno: El hidrégeno se produce mediante electrolisis, mos-
trado en el bloque amarillo. La corriente de hidrégeno generada en el electrolizador se dirige
a ser mezclado con el CO resultado del proceso de RWGS, este gas de sintesis es llevado a
pretratamiento para acabar en el reciclo interno, lo que implica que este hidrégeno se mezcla
con otros flujos de gases reciclados antes de ser enviado al proceso.

2. Reactor RWGS: Desde el sistema de reciclo, el hidrégeno junto con otros gases reciclados
y posiblemente flujos adicionales de Ho fresco del electrolizador, menos el oxigeno que es
purgado para otra valorizacién, se envia al reactor RWGS para convertir el COs en CO
mediante la reaccién con el hidrogeno. La flecha que muestra el flujo de hidrégeno en el
diagrama entra en la configuracién de compresién y precalentamiento antes de ser dirigida al
reactor RWGS.

3. DAC/Captura de CO;: En la parte verde del diagrama de flujo de proceso (PFD), se
muestra el sistema de captura de C'Os industrial. Esencialmente una descripcion del proceso
de absorciéon de C'O9, que es crucial para el suministro de C'Oy al proceso de gas de agua
inverso (RWGS) y eventualmente al proceso Fischer-Tropsch, es en este punto, donde hay
que diferenciar el COs capturado desde un proceso industrial como residuo (no seria del todo
verde) y la otra mediante captura directa atmosférica. Tenemos por tanto:

= Absorbedor: Este es el componente principal donde el COs se captura del aire o de una
corriente de gas mediante un solvente de adsorciéon. En el absorbedor, el C'Oy reacciona
con el solvente liquido o se adsorbe fisicamente, dependiendo de la tecnologia especifica
utilizada.
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= Calentamiento: Posterior a la adsorcién, la corriente rica en CO5 se calienta. Este paso
es necesario para liberar el CO3 del solvente, en un proceso que comunmente se conoce
como desorcién, lo cual regenera el solvente y se puede concentrar el C'Os para su uso
posterior.

= Separador: Después del calentamiento, la corriente entra en un separador donde el C'Oq
gaseoso se separa del solvente regenerado. El CO; se extrae como un gas puro, mientras
que el solvente, ahora liberado de C'Os, puede reciclarse de nuevo al absorbedor.

» Enfriamiento: La corriente de COy puede ser enfriada a una temperatura adecuada
para su manipulacién y transporte seguro, especialmente si se requiere compresién y
transporte a presién.

= Despresurizacion: Este paso ajusta la presion de la corriente de COy para que coincida
con las necesidades de los procesos posteriores o requisitos de almacenamiento/transporte.

s Purga Liquido: Durante el proceso de adsorcién y desorcién, pueden acumularse impu-
rezas que afectan la eficiencia del solvente. La purga permite eliminar estas impurezas y
mantener la efectividad del sistema de adsorcion.

La corriente de salida de C'Os del proceso de captura se dirige hacia el reactor RWGS. En
este reactor, el C'Oy se utiliza como uno de los reactivos para producir monoéxido de carbono
(CO) mediante la reaccién con hidrégeno. Este CO, junto con el hidrégeno adicional, forma
el syngas, que es la alimentacién critica para el reactor FT.

Presurizacion y Calentamiento Previamente al Fischer-Tropsch: Antes de que el
syngas entre en el reactor FT, es necesario ajustar su presién y temperatura a las condiciones
optimas requeridas para la sintesis. Esto se logra mediante compresores y calentadores. El
pretratamiento asegura que el syngas esté a la presion adecuada y suficientemente caliente
para iniciar las reacciones de sintesis de hidrocarburos eficientemente.

Manejo del reciclo externo: Una parte del gas, rico en Hy y C'O no reaccionado y otros
) 2

gases, se recicla externamente. Este reciclaje ayuda a maximizar la eficiencia del proceso

reduciendo la pérdida de reactantes valiosos y mejorando la economia general del proceso.

Reaccién de FT: Descrito en la secciéon [1.3.1]

Separacion y formacién de la corriente de reciclo: Una vez que el syngas ha sido
convertido en hidrocarburos en el reactor F'T, la corriente de salida del reactor incluye una
mezcla de productos liquidos (parafinas y olefinas), gases no reaccionados, y subproductos
como el agua y CO,. El tratamiento posterior de esta corriente sirve para recuperar productos
utiles, minimizar las pérdidas y reciclar gases valiosos para mejorar la eficiencia del proceso.
Se tienen, purga y formacién de la corriente de reciclado segin el diagrama:

a) Enfriamiento y Separacién Inicial:

» Enfriamiento: Inmediatamente después de salir del reactor FT, la corriente calien-
te se enfria para condensar los hidrocarburos pesados y facilitar su separacion de
los gases. Este enfriamiento puede realizarse mediante intercambiadores de calor o
sistemas de refrigeracion.

= Separador: Los productos liquidos condensados, principalmente parafinas y olefinas
més pesadas (Csp4 ), se separan de los gases. Esta separacion es crucial para obtener
productos liquidos puros que pueden ser procesados posteriormente o vendidos como
productos finales.
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b) Manejo de Gases y Reciclaje Interno:

= Reciclaje Interno: Los gases no condensables, que incluyen Hs y C'O no reaccionados,
junto con productos gaseosos mas ligeros (C; — Cy), se reciclan internamente al
reactor F'T. Este reciclaje ayuda a maximizar la conversién del syngas y reduce la
necesidad de alimentacién fresca de reactantes.

= Compresion: Antes de ser reciclados, estos gases pueden ser comprimidos para ajus-
tar su presién a la necesaria para su reintroduccion en el reactor FT, asegurando asi
la eficiencia del proceso de reciclaje.

c¢) Purga de Gases y Tratamiento de Agua:

= Purga de Gases: Una pequena fraccién de los gases puede purgarse del sistema para
evitar la acumulacion de inertes y contaminantes que podrian afectar la actividad
del catalizador y la eficiencia del proceso.

» Tratamiento de Agua: El agua producida como subproducto en el reactor (prove-
niente de la reaccién de hidrogenacion) se separa y se trata. Este tratamiento puede
incluir purificacién y reutilizacion dentro del sistema o disposicién segura.

d) Captura de COz y Tratamiento: Si se produce C'Oz como subproducto, este puede ser
capturado y tratado o reciclado en el sistema, como por ejemplo enviandolo al reactor
RWGS para su reutilizacién en la produccién de méas CO.

2.5. Simulacién y Proceso.

El modelo de simulacién se ha enfocado exclusivamente en el reactor, separadores, calentadores y
sus correspondientes flujos, dado que estas dreas presentan la mayor complejidad técnica y ofrecen
un valor significativo en la creacién de un gemelo digital. La simulacién inicia con la corriente de
entrada de gas de sintesis, que se adecia mediante un pretratamiento. Esta se combina luego con
la corriente de reciclaje antes de entrar al reactor. Las condiciones de operacién se ajustan segin
las referencias bibliograficas incluidas en esta seccién.

2.5.1. Planteamiento de la simulacién.

1. Pretratamiento del Gas:

Antes de ingresar al reactor FT, el gas de sintesis debe ser tratado para alcanzar las condi-
ciones Optimas de presién y temperatura, dichas condiciones son las consideradas en el caso
base Esto se logra mediante un sistema de compresiéon y calentamiento que ajusta el
gas a una presién de 25 bara y una temperatura en el rango de 150°C [36].

2. Reactor de Lecho Fijo:

El corazon del proceso es el reactor de lecho fijo, donde se cataliza la reaccion de sintesis de
FT utilizando un catalizador de cobalto. Este tipo de reactor es elegido por su eficiencia en
la conversion de gases a liquidos y su capacidad para operar de manera continua y estable.

3. Produccién de Syncrude:

El producto principal de la reaccién en el reactor es el syncrude, que consiste principalmente
en parafinas, olefinas, metano... tal y como se ha descrito en la Seccién Este crudo
sintético es luego procesado y purificado en etapas posteriores para obtener los productos
finales deseados.
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4. Reciclaje de Gases:

Un aspecto crucial del proceso es el reciclaje o reciclo de gases no convertidos y subproductos,
como el CO y CHy, que son reintroducidos en el reactor para mejorar la eficiencia general
del proceso.

A continuacién en la Figura [27] se muestra el diagrama de bloque del proceso FT ampliado. Este
diagrama visualiza claramente cémo el gas de sintesis preparado entra en el reactor de lecho fijo y
cémo los productos y subproductos son manejados durante el proceso.

RWGS reactor

External recycle
Gas reformer

Purge

Internal recycle .
&y Tail gas

Clean Syngas
Fischer Tropsch Syncrude

reactor purification

—— Syncrude

Pretreatment

Figura 27: Diagrama de bloques de la unidad Fischer Tropsch [37].

Los elementos claves mostrados en el diagrama incluyen:
= Entrada de Gas de Sintesis: Indica la entrada del gas tratado al reactor.
= Reactor Fischer-Tropsch: Representa el reactor donde tiene lugar la sintesis.

= Salida de Productos y Reciclaje de Gases: Muestra cémo los productos son extraidos del
reactor y cémo los gases residuales son reciclados de vuelta al sistema.

El gas limpio proveniente de la columna de absorcién de C'O2 entra al drea de pretratamiento con
una presién de uno 24 bara y una temperatura de 50°C. Este gas debe ser preparado para cumplir
con las condiciones requeridas en el reactor Fischer-Tropsch.

Pretatamiento del syngas:
1. Compresion:

Primero, la presién del gas se incrementa hasta 25 bara usando un compresor, el cual tiene
una eficiencia politrépica del 75 %.

2. Mezclado de Reciclos:

Posteriormente, el syngas comprimido se mezcla en un mezclador o mixer con el gas de reciclo
interno del reactor FT. Este gas reciclado tiene una presion ligeramente inferior debido a la
caida de presién en el lecho fijo, por lo que se utiliza un pequeno soplador para igualar la
presion.

3. Calentamiento:

Finalmente, la temperatura de la mezcla de gas se incrementa hasta 150°C utilizando el
intercambiador de calor para alcanzar la temperatura de entrada deseada al reactor.
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RW@GS reactor

External recycle
Gas reformer

Purge
Internal recycle .
&y Tail gas
Clean Syngas h N P
Fischer Tropsc! Syncrude
—* Pretreatment P y! o ——— Syncrude
reactor purification

Figura 28: Diagrama de bloques de la unidad Fischer Tropsch [37].

Una vez tratado el Syngas, denominado “Make-Up” (parte del syngas que es fresco, es decir, que
viene directamente desde la fuente de produccién), se mezcla en el mizer (unidad B9) junto con
el reclico, corriente S15, tal y como se muestra en la Figura

=3 =T =T =Ty

ACTORZ

H201

Figura 29: Diagrama de bloques para corriente MAKE-UP y reciclo S15. Se juntan en el MIXER
B19. Fuente: Elaboracién propia.

Entrada en el ractor FT

Una vez mezclada la corriente MAKE — UP y la S15, la corriente entra en contacto con el ca-
talizador dentro del reactor y se inician las reacciones en el lecho fijo, tal y como se indica en la
Seccién Los HC se iran formando por el mecanismo de polimerizacién descrito.

Formacion del reciclo y corriente de salida

Una vez que el syngas ha salido por el dltimo de los reactores, la corriente se va dividiendo en las
diferentes densidades presentes en la mezcla. Esta labor se realiza en las unidades FFLASH, que son
dispositivos que dividen por diferencia de densidad del compuesto. Como se aprecia en la Figura
las ceras o waxes més pesadas son separadas, y los compuestos més ligeros son llevamos por la
parte superior de las diferentes unidades de separacién.
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Figura 30: Diagrama de bloques para corriente S6, corriente resultante a la salida del reactor FT.
Fuente: Elaboracién propia.

La corriente S16, serd la resultante cuya composicién lleva mayoritariamente CO e Hy no reaccio-
nado, luego se usard para aumentar el rendimiento del proceso, introduciéndose en la corriente de
entrada al reactor, tal y como se muestra en Figura

REACTORE ReacTORy REACTORS REACTORS | REACTO10

Figura 31: Diagrama de bloques para corriente de reciclo que pasa el compresor y calentador
para entrar en condiciones de operatividad semejantes a la corriente fresca MAKE-UP. Fuente:
Elaboracién propia.

2.5.2. Configuracién de la simulacién.

En esta seccién se harda una descripcién detallada de las configuraciones en Aspen Plus de las
diferentes unidades que se han listado para la puesta en marcha de la reaccion en la simulacion.

Gas de sintesis - Entrada fresca

Como se explica en la seccién la proporciéon de CO e Hs esté establecida en 1:2,3. Ademas,
cémo se ha fijado de acuerdo con Repsol una potencia base de 10 MW de electrolizador, se pueden
hacer los cédlculos para el influjo de gas de sintesis, denominado caudal méasico o molar, dependiente
en qué unidades se quiera expresar. Este calculo viene definido por:

Calculo del flujo masico de syngas a partir de la potencia del electrolizador:

En este apartado se va a hacer una aproximacién del cdlculo del flujo masico para el dimensiona-
miento de la corriente de Hy. Para ello, se van a tener en cuenta ciertas consideraciones no oficiales
del electrolizador que se instalard para este proyecto, el electrolizador de alcalino de 10 MW:

43



1. Por parte del electrolizador alcalino:
Suposiciones y parametros:

» Eficiencia de la célula (n): Supongamos una eficiencia de 86 % (0.86) asumiendo eficiencia
sobre PCS, donde sobre el PCI caeria hasta un 65 %.

= Voltaje de operaciéon (V): 1.8 V (un valor tipico para electrolizadores alcalinos, asumiendo
sobretensiones)[21].

» Densidad de corriente (J):0.5 A/cm?
Calculos:
a) Potencia total (P): P = 10MW = 10"W
b) Potencia titil (P): Py = P x = 8.676 x 105W

¢) Corriente total (I):
Py 7 x 10W
vV 18V

I= =4.82 x 10°A (35)

d) Area de electrodos (A) utilizando la densidad de corriente:

Ao I 4.82 x 1064

— _ 2 2 2

e) Con la corriente calculada, calculamos el flujo molar:

Donde a partir de Primera ley de Faraday de la electrdlisis, la masa de una carga eléctrica
depositada en un electrodo durante la electrdlisis es directamente proporcional a la
cantidad de electricidad (carga por unidad de tiempo (A)) transferida a este electrodo:

Partimos de la primera ley de Faraday y la concentracién molar:

n = b

donde zg, = 2.

Ahora, partimos de la definicién de la carga total (Q):

ty
Q= I(t)dt (38)
to
Para to = 0y ty = t, se tiene:
Q=11 (39)
Igualando, obtenemos:
I-t
= — 40
n=r (40)
Pasando ¢ al denominador, obtenemos el flujo molar (n):
1
)= — 41
n= o (41)
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Sustituyendo los datos de corriente:

_ 4.82x10°A
~2-96485 C'/mol

= 24.97 mol/s x 3600 s/h = 90 kmol/h

n,
f) Expresando el flujo molar en mésico:
1. Masa Molar de Ha: La masa molar de Hy es 2 g/mol o 0.002kg/mol.
2. Flujo Mésico ( r ): Primero, convertir el flujo molar a flujo mésico en kg/s:
m=nxM

Donde:

= 712 es el flujo mésico en kg/s,

= 7 es el flujo molar en mol/s,

» M es la masa molar en kg/mol.

Entonces:

mp, = 24.97mol/s x 0.002 kg/mol = 0.04994kg/s x 3600s/h = 179.78 kg/h

g) Por tanto se tiene:

18 kg/h kg
T 1807deH2

Fuente : Apuntes ERMA (Master Energias Renovables).

mi, = 10MW x

2. Composicion de la corriente de Syngas Hs + CO:

a) Las masas molares son:

mol mol mol

MMy, =1-2(H) + 1-%(H) = 2-2

mol

{MMCO —12-2(C) +16-L(0) = 28-,

mol mol

b) Las fracciones molares segiin proporcién Hy y CO es 2,3:1.

{ %molCO = s = 4 = 0.303

¢) Y su fraccién mésica:

_ 28+0.303 _

{ YomasaCO = Gza3.5570 6972 = 0-858
_ 2+0.697 _

YomasaHy = 0303x2810.6073 — 0-141

d) El flujo molar y masico de CO:

2.3 2.3

neo = Mz = 20000 mol/h 39 13 kol /h
meo = néo - Moo = 39.13 kmol /h - 28 28 kg/mol ~ 1095.65 kg/h
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e) Se expresa en flujo masico y molar asumiendo la proporcién dada en la corriente:

Sumando ambos flujos mésicos:

Msyng = MH, + Mmco = 1095.65 kg/h + 180 kg/h = 1275 kg/h (50)
Nsyng = NH, + nco = 89.88 kmol /h + 39.06 kmol/h = 128.94 kmol /h
Por integridad en la simulacién, se asume que el mgy,, = 1380 kg/h
R kg — kg
mco = 127557 - 0.858 = 1093.95 3+ (51)
miy, = 127552 .0.141 = 179.77 %4
. 1184.04%4 kmol
_ h _ M0
nco = 28kg/kmol — 39.06 h (52)
. 19458% 89,88 kmol
NHy = 2kg/kmol — T h
[Ql\mxau ‘u Solicd | NCSclid | Flash Options | EO Options | Costing | Comments
~) Specifications ~) Component Attributes
Flash Type Temperature ~ Pressure ~ - Compositian ) Particle Size Distribution
State variables Mole-Flow > kmol‘hr h
Temperature 150 C - Component Value B
Pressure 25 bar -
Vapor fraction
Total flow basis Mole v
Total flow rate 140 kmol/hr A
Solvent
Reference Temperature 0 1
Wolume flow reference temperature o2
= H2 23 |E
Component concentration reference temperature oo

Figura 32: Composicién de la corriente MAKE-UP de Syngas, se aprecia que el input establece la
proporcién en “mole flow”. Fuente: Elaboracion propia.

Configuracion de los reactores:

Los diferentes reactores de flujo pistén (PFR) en Aspen Plus, son los elegidos para emular los
CANS® que se han dispuesto en serie en la simulacién. Dichos reactores tienen diversas configu-
raciones de operacién que han de ser tenidas en cuenta, cada una de dichas configuraciones son
inputs de los calculos ya establecidos para la simulacién:

1. Especificaciones:

= Reactor type: Permite seleccionar el tipo de condiciones de temperatura para el reactor.
En este caso, estd seleccionado “Reactor with specified temperature”.

= Operating condition:

e Constant at inlet temperature: Mantiene la temperatura del reactor constante en el
valor de temperatura del flujo de entrada.

e Constant at specified reactor temperature: Permite especificar una temperatura
constante para el reactor durante toda la operacion.
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e Temperature profile: Habilita la definicién de un perfil de temperatura, donde se
puede especificar diferentes temperaturas en diferentes ubicaciones a lo largo del
reactor.

Esta opcién es 1til cuando se desea estudiar el comportamiento del reactor bajo condiciones
térmicas controladas y constantes, lo que es 6ptimo para procesos donde la temperatura puede
influir significativamente en la cinética de la reaccién o en la selectividad de los productos.
Mantener una temperatura constante facilita la evaluacién de otros pardmetros del proceso
(como la variacién de la presién, la composicién del flujo de entrada, etc.) manteniendo la
temperatura como una variable controlada y no como un factor adicional de variabilidad.

2. Configuracion:

Multitube reactor & Number of tubes: Esta opcién permite seleccionar si el reactor
consistira en multiples tubos, lo que puede ser relevante para escalas industriales donde
se necesitan grandes dreas superficiales de contacto. Para este caso, serd susceptible de
ser cambiado para ajustar la tasa de conversién deseada.

Diameter variation along the length of the reactor: Permite configurar si el didmetro
de los tubos varia a lo largo del reactor. En escenarios donde el didmetro es constante,
como en la configuracién de este trabajo, este ajuste simplifica ain mas el modelado,
reduciendo las variables que podrian afectar la tasa de conversion.

Tube dimensions (Length and Diameter): Estos pardmetros se pueden ajustar para si-
mular diferentes configuraciones geométricas y observar su impacto en la conversion.
En esta simulacién, ambos estan establecidos en 1 metro, lo que precisa un enfoque en
estudiar la cinética de la reacciéon mas que en la dinamica del flujo o efectos de escala.

Valid phases: Define las fases presentes que el modelo debe considerar. “Vapor-Liquid-
FreeWater” indica que el reactor puede manejar fases de vapor y liquido, con conside-
racion especial al agua libre, lo cual es crucial para reacciones como la Fischer-Tropsch
donde el agua es un producto.

Thermal fluid stream: Define la fase para el flujo de fluido térmico, seleccionado como
“Vapor-Liquid” lo que podria implicar el uso de un intercambio de calor para controlar
la temperatura dentro del reactor.
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|@SPECifiCEtiDﬂS & Configuration | Streams |@Reacti0ns Pressure | Holdup |@Cata|}rst |

#| Multitube reactor Mumber of tubes 2 :

Diarneter varies along the length of the reactor

Tube dirmensions

Length 1 meter A
Diameter 1 meter -
Elevation

Reactor rise 0 || meter

Reactor angle 0| deg
Valid phases
Process stream Vapor-Liquid- FreeWater -

Thermal fluid strearm  Vapor-Liguid

Figura 33: Pardmetros descritos sobre la configuracién del PFR seleccionado en Aspen Plus. Fuente:
Elaboracién propia.

3. Set de reacciones seleccionado:

Se ha seleccionado el set de reacciones 1, descrito en la Figura dicho set calcula los co-
eficientes estequiométricos de cada uno de los productos en las dos reacciones que se quieren
estudiar, crecimiento de cadenas de parafinas(r) y metano (72). Se han considerado dichas
ecuaciones sobre el resto debido a que se puede realizar una simplificaciéon de todas las reac-
ciones que se producen. Estas reacciones quedan descritas en la secciéon [3.1.1] Ecuaciones
y para parafinas y metanizacién, respectivamente.

Empiricamente se han calculado mediante una hoja Excel, introduciendo dichas ecuaciones
para condiciones iniciales de operacién de temperatura y presién. Los resultados de los coefi-
cientes estequiométricos son los que posteriormente son introducidos como cada uno de los
coeficientes de los productos desde Cy hasta Cyg.

T (°C) SYNGAS | mole frac | Caudal (kg/h) | sumP

T (K) 485,15 212 H, 67,68 1380 100
K Ecl5_4| 0,023722585 cO 32,3
PPH,0 0,02 H,0 0,02

PPH, 1,692 Pt(Mpa) 2,5

PPCO 0,8075

KFT 5240000 ALFA1 Ec.

Cociente de Presiones | 0,16944916 0,85510344

Tabla 1: Pardmetros de entrada para el cdlculo de los coeficientes estereométricos del set de reac-
ciones para parafinas y metenizacién. Fuente: Elaboracién propia.
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CALCULOS ESTQ ESTQ ASPEN+ | DIFERENCIA REL: REAL VS;ASPEN+
CONSH2 | -2,14489656 Carbonos DIF DIF REL
C1 0,020995013 1 C1 | 0,02407811 | C1 | -0,00308309 | 1,1468488
C2 0,017952908 C2 | 0,02034188 | C2 | -0,00238897 | 1,13306863
C3 0,015351593 3 C3 | 0,0171854 | C3 | -0,00183381 | 1,11945403
C4 0,0131272 4 C4 | 0,01451872 | C4 | -0,00139152 | 1,10600302
Ch 0,011225114 5 C5 | 0,01226584 | C5 | -0,00104072 | 1,09271364

Tabla 2: Coeficientes estequiométricos desde el metano hasta el pentano. Primera columna: Los
calculados en hoja Excel. Segunda columna: Coef. calculados en A+, mediante cédigo fortran.
Tercera columna: Diferencia entre un calculo y otro. Cuarta columna: Diferencia relativa entre
ambos. Fuente: Elaboracién propia.

Como se ha mencionado anteriormente, los coeficientes estequiémetricos se han calculado en
Aspen Plus mediante un cédigo en FORTRAN, donde se introduce las ecuaciones descritas
en la Seccion Los parametros se calculan mediante un “Calculator”, que es el método
de célculo interno de la herramienta Aspen Plus.

a)

‘Simulation « C1 [ Sensitivity ~ | B10(Compr) | MAKE-UP (MATERIAL) ~ | REACTO10 (RPlug) ~ | B11(Heater) | CTSENSI « | B11 (Heater) - Results | Results
Al ltems I@Defma |QCa\zu|ata | @Sequence | Tears | Stream Flash | Comments |
@] Sealing :
4 [2g Flowsheeting Options ¥ Active
1 Design Specs ) Sampled variables (drag and drop variables from form to the grid below)
4 (g Calculator
N Vsriable Information fiow Definition =
T Import variable Stream-Var Stream=SYNG1 Sub MIXED Varisble=TEMP Units=K hd
[ mew [ peete || copy MoveDown | [ View Variables |
) Edit selected variable
Variable @n + - Reference Information flow
A Type Stream-Var - © Import variable
g Stream: SYNG1 - ) Export variable
= — Substream:  MIXED - ) Tear variable
[gc-10 :
[ CATALYST ) Streams ez TEMP - @l
(3 Transfer  Madel Utifty Units: K -
(@] stream Library ") Property Parameters
(2] Balance v
_ ) Reactions
"1 Proverties
),-:\n Items - ||| | @Define | @calcuiate | @Sequence | Tears | Stream Flash | Comments |
] Sealing Caleulation method
GFl heeting Opti
4 [g Flowsheeting Options @ Fortran Excel O Neural Network Fortran Declarations |
[ Design Specs
4 [ Calculator Enter executable Fortran statements
Lo c-1 K = 0.0233%2.71823152645904%* (-1959* ((1/T1) - (1.0/483.0))) -
fgC2 ALPER = 1.0/ (1.0+ (K* (PPH2**1.45) / (PPCO*PPH20%%0.253) ) )
BgC-3 Ul = ALEHA-3
2
£ Cd V1 = {{1-ALPHR)**2] * (RLPHR** {0} )
@ V2 = {{1-ALBHR)**2) * (RLEHA** (1))
[gC-s5 V3 = {{1-ALBHA)**2)* (ALPHR** (2} )
[ c6 v (1-ALPHA) ##2) * (RLEER** (3) )
0 C7 v {1-RLPHA) **2) * (RLBER** (4} )
i"C s Vi {1-ALPHA) ##2) # (RLPER** {5} )
fa ¢ V7 = {{1-ALPHA)**2) * (ALPHA** (6} )
CeC9 L VB = {{1-ALPHA)#**2) * (ALPHA%* (7))
g c-10 1 V9 = {{L-ALPHA)**2)* (LLPHR** (3))
[ CATALYST V10 = ({1-ALPHR)*#2) * (ALPER** (9))
V11 = {{1-ALBHR)**2)* (ALPHR** (10))
[ Transfer V12 = {{1-ALPHA)#*%2)# (ALPHA#* (11))
[@] Stream Library V13 = {{1-ALEBHR)**2) * (ALEHR** (12)) -
— Balance M Row: :I‘ ‘COll ' :I. T

Figura 34: CALCULATOR usado para el primer set de reacciones de parafinas y metanos. Plus.
Figura[34h. Se establecen las variables de importacién y exportacién para cada uno de los célculos,
se han de definir los tipos de variables (“Block Var, Stream Var...”), asi como tipo de magnitud y
unidades. Figura [34b. cédigo FORTRAN utilizado para los célculcos de los coeficientes descritos
en la Ecuacion Fuente: Elaboracion propia.

Dicho set de reacciones se ha de especificar en el reactor. Una vez colocado, el reactor hara

49



los célculos pertinentes para ir colocando los diferentes coeficientes estequiométricos segun
temperatura y presién de operacion.

| @spediications | @ Configuration | Strcams | @ Reactions |Pressure |

Reactive system

Select reaction set(s) to be included in the model

Available reaction sets Selected reaction sets

R-1

e
e

b)
[asmmmommy @fnetic | Equilibrium | Activity | Comments

New Edit Copy Paste |

RxnMNo.  Reactiontype  Stoichiometry

b1 Kinetic €O + 213168 H2 --> H2O(MIXED] + ,0173404 METHA-O1(MIXED) + 0,015057 ETHAN-01 (MIXED) + 0,0130742 PROPA-G1(MIXED) + 0,0113526 N-BUT-01(MIXED) = 0,00985764
2 Kinetic €O +3H2 ~> H20(MIXED) + METHA-D(MIXED)

L) E— »

Figura 35: Figura . Se selecciona el set de reacciones para el reactor. Figura . Coeficientes
estequiométricos de la reaccién de parafinas y metanizacion. Fuente: Elaboracién propia.

Es importante destacar la configuracién de las cinéticas del set de reacciones, discutidas en
la secci6n [3.1.1] Dichos pardmetros tienen que ser introducidos de la siguiente manera:

b)
[ @stoichiometry | @ ¥inetic [ Equiliium | Activty | Comments

a)
| @stoichiometry | @kKinetic ‘Ethbmlm | Activity | Comments 2)CO +3H2 --> H20(MIXED) + METHA-DI (MIXED) -
NCO +213168H2 --> H2O(MIXED) + 0,0173404 METHA-01(MIXED) + 0,015057 ETHAN-01 ~ Reacting phase Vapor ~  Ratebasis  Cat (wt) -
Reacting phase  Vapor - Ratebasis  Cat (wt} - LHHW kinetic expression
LHHW iinetic expression . [Kinetic factor][Driving force expression]
[Kinetic factor][Driving force expression] [Adsorption expression]
[Adsorption expression] (oo
= n & -(E/RI/T-1/Te]
(et If To is specified Kinetic factor =k(T/To) " & [ soies_]
1f To is specified Kinetic factor =k(T/Te) " & “(E/RI1/T-1/To] = If To is not specified  Kinetic factor =kT 1 & “E/RT
If Tois not specified  Kinetic factor =kT N e “E/RT K 600652 Driving Force |
D Fo
e E -
o Adsorption ‘ 97.201  kJ/mol
E 97,201 kJ/mol - To c -
To [ -

Figura 36: Parametros para la configuracién de la cinética en el set de reaccién para: Figura .
Parafinas y para [36p. Metanizacion.

= Fase de Reaccién: Vapor

La fase de reaccién vapor indica que la reacciéon ocurre en la fase gaseosa, lo cual es
tipico en las reacciones de Fischer-Tropsch debido a las condiciones de alta temperatura
y presion

» Base de la Tasa: Cat (wt)

La tasa de reaccién estd basada en el peso del catalizador (catalyst weight), lo cual
estd calculado mas adelante en la Seccién [3.2.1| caso base, la cinética es totalmente
proporcional a la cantidad en masa de catalizador presente.

» Expresién Cinética Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW): Discutida en la
seccién B.I1

Para el set de reaccién parafinico y metanizacion, se han de establecer ciertos criterios en
relacion a la “Driving Force” o Fuerza Motriz. La base de concentracién para la fuerza motriz
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se establece en molaridad, que es una medida comin para la concentracién en reacciones
quimicas, proporcionando un estandar para comparar las concentraciones de reactivos y pro-
ductos.

Ademsds, hay otro pardmetro importante que se ha de tener en cuenta, el de adsorcién. La
configuracién del término de adsorcion en el modelado de reacciones cataliticas en Aspen
Plus proporciona un mecanismo que permite ver cémo la adsorcién de reactantes y productos
en la superficie del catalizador afecta la tasa de reaccion. Este ajuste sirve para que las
simulaciones sean realistas en procesos como la sintesis de parafinas y la metanizacién, donde
las interacciones superficiales pueden definirse por medio de estos parametros.

a) “Driving Force” Parafinas:

) ] b) @ Driving Force Expression %
Reacting phase | Vapor Reacting phase | Vapor
[Ci] basis Molarity - [Ci] basis Molarity -
Enter term Term 1 - Enter term Term 2 -
Term 1 Term 2

Concentration exponents Concentration exponents Concentration exponents Concentration exponents

for reactants for products for reactants for products
Component | Exponent Component | Exponent = Component | Exponent Component | Exporent | &
o H20 co H20
H2 1 METHA-01 H2 METHA-01
ETHAN-01 ETHAN-01
Cosfficients for driving force constant Cosfficients for driving force constant
A 0 B 0« 0 D A -les06  B: 0 G 0 D 0
) (o= L )]

Figura 37: Figura . Exponentes para reactivos y productos en la reaccion de parafinas para las
constantes de velocidad k;. Figura . idem para K5. Fuente: Elaboracién propia.

b) “Driving Force”

Metanizacién:

@ Driving Force Expression X @ Driving Force Expression

Reacting phase | Vapor Reacting phase | Vapor

[Ci] basis Molarity - [Ci] basis Molarity -

Enter term Term 1 - Enter term [Term 2 -
Term 1 Term 2

Concentration exponents

Concentration exponents

Concentration exponents

Concentration exponents

for reactants for products for reactants for products
Component | Exponent Component | Exponent Companent | Exponent Component  Exponent
(€] H20 co Hz20
H2 1 METHA-01 H2 METHA-01
Coefficients for driving force constant Coefficients for driving force constant
A 0 B: [ C 0 D: A -1e+06 B: 0 [« o D: o
[ (=] [ # )=

Figura 38: Figura . Exponentes para reactivos y productos en la reaccién de metanizacién para
las constantes de velocidad k;. Figura . idem para Ky. Fuente: Elaboracién propia.

¢) “Adsorption” para reactivos.

Por dltimo, se tiene que fijar la configuracion de “Adsorcién” para cada uno de los
reactivos, en funcién de los parametros.
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& Adsorption Expression X

Reacting phase | Vapor
[Ci] basis Molarity
Adsorption expression exponent 1

Concentration exponents

Component  Term no. 1 Term no. 2 Term no. 3

co 0 -1
H2 0 -1
H20 0 1

Adsorption constants

¥ Term no. 1 2

Coefficient A 0,43825

Coefficient B -3143.8

Coefficient C
Coefficient D

Figura 39: Configuracién para la adsorcién de reactivos por parte del set de reacciones en Aspen
Plus. Fuente: Elaboracién propia.

Los exponentes de concentracién de [CO] e [Ha] tienen un exponente de —1, dado que
son reactivos y [H20] un 1, ya que es un producto.

Las constantes de adsorcién son fijas para todo el proceso, ya que A representa la cons-
tante pre-exponencial y B la energia de activacién.

4. Catalizador.

La masa de catalizador, es un célculo muy importante, ya que determina el volumen exacto
ocupado por el catalizador dentro del reactor. Ademas, se tiene que determinar aplicando la
porosidad del lecho, esto es, restando el volumen ocupado por cada uno de los poros que tiene
la superficie a lo largo del cilindro. De cara a las cinéticas, ambos coeficientes tienen unidades
de ~m° por lo que esta intrinsecamente relacionada la masa de catalizador, con el valor de

kgcars
las constantes.

Una aproximacién que se puede hacer es tomando un volumen circular anular, ya que el flujo
de gas es radial, y en Aspen Plus se considera el flujo de manera longitudinal, es decir, en
forma de pistén. Dichos cdlculos se pueden estimar como:

Ve = wh(r?, —r) (53)

out — Tin

Dicho volumen se puede considerar bibliograficamente, por lo que las medidas consideradas
son para rou = 0.0432m, 74, = 0.005498 m y h = 0.11875 m por CANS® 138].

V. = m0.11875m[(0.0432m)? — (0.005498 m)?] = 6.8495 x 10~* (m?) (54)

Si consideramos la densidad del cobalto como p = 1159%, Su masa sera:

m = pV, = 0.974kg/CANS® (55)

52



Solo falta calcular el volumen eficaz aplicando la porosidad del lecho, la € = 0.42 donde se
considera el poro.

Meat = VI p = Voo (1 = €)pear = 0.512kg/CANS® (56)

cat

Queda por determinar el nimero total de CANS® y de tubos. Este dato es totalmente libre
ya que no hay un nimero en concreto debido a que se busca una conversién, se establece un
calculo bibliografico de 40 tubos, y 10 CANS ® por tubo.

m&T Jtubo = 0.512 kg - 10 = 5.12 (kg /tubo)

cat
metTtotal — 519 kg /tubo - 40 tubos = 204.8 kg (57)
ef f.total
nCANS® Jtubo = Zigt—— =10 CANS®.

cat
De nuevo, como dicho valor, se va a considerar en la simulacién en Aspen Plus para llegar
a la tasa de conversién requerida del 30 % por vuelta, se fijara una masa de catalizador tal
para que se cumpla dicho ratio de conversién.

| & Specifications | & Configuration

Streams | @ Reactions |Pressure |HOIdup | @ Catalyst

Catalyst present in reactor

[T Ignore catalyst volume in rate/residence time calculations
Specifications
Catalyst loading - 1.5 kg -
Bed voidage - 0.42

Particle geometry

Diameter 0,1 meter

Shape factor 1

Figura 40: Configuracién de la masa de catalizador y el factor de porosidad del lecho en Aspen
Plus. Fuente: Elaboracion propia.

3. Calculos
3.1. Calculos de la cinética de la reaccion.

La Sintesis Fischer-Tropsch (FTS) es un proceso complejo que convierte materias primas ricas en
carbono, como el gas de sintesis (CO y Hz), en una amplia gama de hidrocarburos, desde metano
hasta ceras pesadas. Este proceso se lleva a cabo en presencia de catalizadores heterogéneos, como
hierro (Fe) y cobalto (Co), que facilitan las reacciones quimicas en la superficie del catalizador.
Para disenar y optimizar estos reactores, es importante seleccionar un modelo cinético adecuado
que describa con precisién la tasa de reaccién y los mecanismos involucrados.

Cuatro de los principales criterios para la eleccién de un modelo correcto son:

1. Naturaleza Heterogénea del Proceso: La F'TS es una reaccion heterogénea, lo que significa que
las reacciones ocurren en la interfaz entre las fases gaseosa y sélida (catalizador). Un modelo
cinético adecuado debe tener en cuenta el capturar las complejidades de estas interacciones de
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superficie. El modelo LHHW [39], por ejemplo, considera la adsorcién y desorcién de reactivos
y productos en la superficie del catalizador, ideal para describir con precisién la cinética de
la FTS.

2. Multiples Reacciones y Productos: La FTS produce una amplia gama de productos hidrocar-
buros, desde metano hasta ceras pesadas, asi como productos oxigenados. Un modelo cinético
debe manejar miltiples rutas de reaccién simultdneamente y capturar la selectividad («) del
catalizador hacia diferentes productos. El modelo LHHW permite incorporar estas multi-
ples reacciones y sus dependencias de concentracion, proporcionando una vision integral del
proceso.

3. Interacciones de Superficie: En la F'TS, las interacciones entre las especies adsorbidas en la
superficie del catalizador juegan un papel crucial. Modelos como la Ley de Potencia, que no
consideran estas interacciones, pueden simplificar en exceso el proceso y llevar a prediccio-
nes inexactas. El modelo LHHW, en cambio, incluye términos que representan la cobertura
superficial y las interacciones entre especies.

4. Optimizacion y Control del Proceso: Un modelo cinético preciso es esencial para el diseno
y la optimizacion de reactores industriales. Permite predecir el rendimiento del reactor bajo
diferentes condiciones operativas, facilitando el control del proceso y la maximizacion de la
produccién de los productos deseados.

3.1.1. Modelo cinético Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW)

Para resolver los balances de masa en cada uno de los reactores de la simulacién (reactor de
flujo piston), ademds de la estequiometria, es necesario conocer la expresién cinética para cada
reaccién. En este contexto, de acuerdo a bibliografia, se consideran siete reacciones [33], cada
una con su respectiva velocidad de reaccién. La tasa de formacién de N-parafinas (r1) se define
completamente, y las velocidades de reaccién de las otras reacciones se calculan a partir del primer
set (rl). Debido a que se trata de un reactor catalitico sélido-gas, los modelos cinéticos adoptan
la forma de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW), donde la velocidad de reaccién rl
depende de las concentraciones de syngas y HoO. Para la simulacién solo se tendran en cuenta las
reacciones del set r1 que arroja la parafinizacion y r3 que ofrece la metanizacién.

Desarrollo de la LHHW

Las ecuaciones generales para las tasas de reaccién en el modelo LHHW tienen la forma [33]:

_ kf(C)
1+ Y2, (Ki[Cil)

(58)

Donde
= 7 es la tasa de reaccion.
s f(C) es una funcién de las concentraciones de los reactivos.
» K son las constantes de adsorcién.
= [C;] son las concentraciones de los reactivos.

El modelo LHHW para la formacién de N-parafinas (r1) es el siguiente:
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CH,
1+ KQ G0 CH2

Cco

r1 = k1

Donde

(59)

» CH,, Cco vy CH,0 son las concentraciones de Hy, CO y H>O, respectivamente, expresadas

en kmol/m3.

= k1 yv Ky son constantes cinéticas dependientes de la temperatura, definidas por la ecuacién

de Arrenius [40], se desarrollan en la Seccién

Las constantes cinéticas estdan definidas como [41]:

—23254)
RT

k1 = 5.2410%xp(

—6250

Ky = 15510 exp( BT )

Donde R es la constante de los gases y T' la temperatura en Kelvin.

La tasa de reaccién de otros productos

Las velocidades de reaccion para las otras especies se calculan a partir de r;. Cabe destacar que
como se ha mencionado en la Seccion [2.5.2] que se realiza una seleccién y un posterior modelado,
por motivos de simplificacién, de las reacciones r; y r3 sobre las demas.

» La velocidad de produccién de 1-olefinas (r2) es del 8 % de la de N-parafinas [33]:

C
o = 0.087 = 0.08k; H2

Cco

1+ Ko Cirp0 CH2

(62)

» La férmula general para r3 (produccién de metano) también depende de 1 y la de «, un

factor que representa la fracciéon de hidrocarburos mas largos:

—F4, 1
rg="7.7(1— OéPARAF)2€I'p(7A

R T 1)

Ly (63)

Donde Tj es la temperatura de referencia y E4 es la energia de activacion.

» La tasa de formacién de metanol (r4), etanol (r5), formaldeido (rg) y acido acético (r7) se
establece como el 1% de la tasa de produccién de 1-olefinas, es decir, el 0.08% de r; n-

parafinas.

Ty =T5 =T =177 = 0.01-0.08 ry = 0.01-0.08 - k‘l

Ch,
C
14 K22 C,

(64)

Ademds, para la FTS, especificamente, la tasa de consumo de C'O se puede expresar como [42]:

- _ OJPHQPCO
co (1 =+ bpco)Q
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Donde:
» Py, v Pco son las presiones parciales de Hy y C'O, respectivamente.
» Constantes de ritmo de consumo de CO(a). Se define la tasa de reaccién de consumo de CO

en funcién de su presion parcial y la temperatura.

—8742
a=1.50 x 105633p(T) (66)

Y b es una constante que describe la influencia de la presién parcial de C'O en la superficie
del catalizador sobre la tasa de reaccién. Regula la adsorciéon de C'O y su efecto en la tasa de
consumo de CO.

—1295.3
b=6.45 x 10_26:Up(T) (67)

Otros modelos: Ley de Potencias (Power Law)

La Ley de Potencia (Power Law) es un modelo cinético més simple que se utiliza para describir la
velocidad de reaccién en términos de las concentraciones de los reactivos elevadas a una potencia
especifica. La expresiéon general para una reaccion de tipo Ley de Potencia es:

r = kCPOD (68)

Donde:

= r es la tasa de reaccion.

= k es la constante de velocidad.

= (4 y Cp son las concentraciones de los reactos A y B, respectivamente.

= m y n son los 6rdenes de reaccién respecto a los reactivos Ay B, respectivamente.
Este tipo de modelos es 1til cuando:

1. Existen reacciones Homogéneas: La Ley de Potencia es méas adecuada para reacciones ho-
mogéneas en fase gaseosa o liquida, donde no hay una superficie catalitica que influya en la
reaccion.

2. Se requiere simplicidad: Este modelo es conveniente cuando se requiere una descripcién simple
de la cinética de la reaccién, especialmente en los primeros pasos de la modelizacién o cuando
los datos experimentales son limitados.

3. Se cuenta con datos Experimentales Limitados: Cuando no hay suficiente informacién sobre
los mecanismos de adsorcién y desorcién, o cuando el comportamiento de la superficie del
catalizador no es critico para la cinética de la reaccion, la Ley de Potencia puede ser una
aproximacion util.

Adicionalmente la Ley de Potencias tiene limitaciones cuando hay una falta de detalle sobre la
superficie catalitica, ya que no toma en cuenta los efectos de adsorcién y desorcién en la superficie
del catalizador, lo que es crucial para reacciones heterogéneas como la FTS. Ademads, no contempla
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mecanismos complejos ya que no captura la complejidad de reacciéon que involucran multiples pasos,
incluyendo la adsorcion, reaccién en la superficie y desorcién.

Por tanto, es pertinente la eleccion de la LHHW ya que tenemos una naturaleza heterogénea, la
Sintesis Fischer-Tropsch es una reaccion catalitica heterogénea que involucra la adsorcion de C'O
y Hs en la superficie del catalizador, la formacién de intermediarios y la desorciéon de productos.
Se tienen multiples reacciones y productos, con una amplia gama de hidrocarburos y productos
oxigenados, lo que requiere un modelo que pueda manejar multiples reacciones simultdneamente
y considerar las diferentes rutas de reaccion, algo que el modelo LHHW hace de manera maés
efectiva. Ademsds, las interacciones complejas de la superficie permiten incorporar la influencia
de la cobertura superficial y las interacciones entre las especies adsorbidas, proporcionando una
descripcién maéas precisa de la cinética de la reaccion.

3.1.2. Calculo de las constantes pre-exponenciales y energias de activacion.

Ambas constantes cinéticas, k1 y K2, se derivan utilizando la ecuaciéon de Arrhenius, que relaciona
la velocidad de reaccién con la temperatura. Este enfoque se basa en estudios experimentales [41]
y datos termodindmicos que determinan las energias de activacién y factores preexponenciales
para las reacciones especificas en la FTS. Se han determinado las constantes cinéticas mediante
la correlacién de datos experimentales obtenidos de pruebas extendidas en un reactor de lecho de
lodo. Las constantes cinéticas, k1 y K2, se obtuvieron a través de regresiones no lineales sobre
diferentes modelos cinéticos propuestos.

La ecuacién de Arrhenius se utiliza para describir la dependencia de la constante de velocidad &
con la temperatura, se expresa como:

k= Aexp(%;l) (69)
Donde:
= A es el factor preexponencial o constante de frecuencia.
s F, es la energia de activacion.
= R constante de los gases y T la temperatura en Kelvin.

Se probaron varios modelos cinéticos, de los cuales se seleccioné el modelo 4 por su mejor ajuste a
los datos experimentales, particularmente debido al efecto de inhibicién por agua. El modelo 4 se
describe con las siguientes ecuaciones de velocidad:
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Figura 41: Figura 4la: Representacién de la paridad para el modelo 4. Figura 41.b: Ajuste de
Arrehenius para el modelo 4.

—23254
_ 9 —23204 3
k =5.24 x 10°exp( AT )(em?/g) (70)
4 —6250 ,
K =1.55 x 10 °exp( RT )(mol/em?) (71)

Estos valores se obtuvieron a través de un andlisis de regresion utilizando el algoritmo modificado
de Levenberg-Marquardt para ajustar los parametros cinéticos a los datos experimentales .

El factor A o constantes ki y Ko representa la frecuencia con la cual las moléculas reactivas
colisionan con la orientacién correcta. Son cruciales para predecir la velocidad de las reacciones
en el proceso Fischer-Tropsch. Estas constantes permiten ajustar modelos cinéticos que describen
el comportamiento del sistema bajo diferentes condiciones operativas, facilitando el diseno y la
optimizacion de reactores. Se demuestra que el modelo 4, que incluye el efecto de inhibicién por
agua, proporciona el mejor ajuste con un error promedio del 6.2 %. Este ajuste se valida comparando
los datos experimentales con las predicciones del modelo, mostrando una buena correlacién en toda
la gama de datos recolectados a 260 °C .

Cabe destacar que no hay que confundir las constantes a y b con k1 y Ko, donde:
1. Naturaleza de las Constantes:

m k1 y Ko se utilizan para describir las reacciones y la adsorcién en un modelo cinético
especifico de FTS que se enfoca en la formacién de hidrocarburos.

= ¢ y b se utilizan en otro modelo cinético para describir la tasa de consumo de CO y la
adsorcion de C'O, respectivamente.

2. Funcién Especifica:
= k1 es una constante de velocidad que afecta directamente la formacién de N-parafinas.
= K5 es una constante de adsorciéon que describe el efecto inhibidor del H5O.
= @ es una constante de velocidad que afecta la tasa de consumo de CO.

= b es una constante de adsorcién que describe como la presiéon parcial de CO afecta la
tasa de reaccion.
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3. Ecuaciones de Arrhenius: Las ecuaciones de Arrhenius para ki y K tienen diferentes pardame-
tros (A y E,) comparados con a y b. reflejando las diferencias en los mecanismos de reaccién
y adsorcién que describen.

Energia de activacién.

La energia de activaciéon (E, es la barrera energética que debe superarse para que una reaccién
quimica ocurra. En la sintesis Fischer-Tropsh (FTS)), E, juega un papel fundamental en determinar
la velocidad de la reaccién y la eficiencia del proceso.

Para su céalculo, se deduce a partir de datos experimentales obtenidos de pruebas cinéticas. Se mide
la velocidad de reaccion a diferentes temperaturas y se utilizan estos datos para determinar F,. La
ecuacion de Arrhenius se usa para relacionar la constante k con la temperatura 7', tal y como se
muestra en la Ecuacién [[21

Al tomar el logaritmo natural de ambos lados, se obtiene:

Eq

in(k) = n(4) ~ 2%

(72)

Esta ecuacion se puede utilizar para graficar in(k) vs 1/T", donde la pendiente de la linea resultante

sera, *ga, permitiendo calcular por tanto F,.

E, se define[41] como:

cal 4.1843107 3 kJ kJ

) leal 1J M3 (o) (73)

EMWA(?) = 23245( l
mo

mol

Para la formacién de productos N-Parafinicos se ha elegido una energia de activacion de F, =
97 kJ/mol tal y como se ve en la Figura derivada del ajuste. La constante B se usa en la
expresion de Arrhenius para la constante de adsorcion K. La expresion de Aspen Plus fija la
constante como:

Ky = exp(A)exp(?) (74)

Donde A y B son pardmetros ajustados, donde B se ajusta como —3430K[33].

3.1.3. Calculo de coeficientes estequimétricos y selectividad

El coeficiente de selectividad, también conocido como factor de crecimiento de cadena (« es un
pardmetro que rige la distribucién de productos en la Sintesis Fischer-Tropsch (FTS)), describe la
probabilidad de que un intermediario de cadena crezca por la adicién de una unidad C' Hs en lugar
de desorberse como producto final.

Su importancia se puede caracterizar como:

1. Distribucién de productos: o determina la longitud de la cadena de los hidrocarburos produ-
cidos. Un valor alto de « indica una mayor probabilidad de formacién de cadenas largas.

2. Seleccion de catalizadores: Los catalizadores que pueden controlar apARAFINAS Y QMETANIZACION
son importantes para optimizar la selectividad de productos deseados, como diesel, queroseno,
gasolinas... Donde también tener como “target” disminuir la formacion de metano.

59



3. Optimizacion del proceso: La importancia de ajustar las condiciones operativas para controlar
a, de acuerdo con el balance de presiones parciales de los reactivos.

Para las apararpinas se establece su calculo con:

1
QPARAFINAS = — pias (75)
H.

1+k 2

PcoPkl®
Donde k es el parametro dependiente de la tempertaura, definido como:

11
k= 0.0233ep(~1959 (% — 125 (76)

Y Py,, Pco vy Pm,0 son las presiones parciales de Ho, CO y H20, respectivamente.

Una vez calculado o se puede proceder al calculo de los diferentes coeficientes estequiométricos.
Para ello, se tienen que tener en cuenta que:

1. Para N — Parafinas:
50

CO +UHy — Ha+ Y viCiHaits (77)
=1

Donde Uj es el coeficiente estequiométrico de Ha. Este coeficiente representa la cantidad de
hidrégeno requerida para la reacciéon de formacién de N-parafinas, depende del coeficiente de
selectividad de las parafinas y ajusta la cantidad de hidrégeno necesaria para balancear la
ecuacion de formacién de parafinas.

Se define como:
Ui =3 — apARAFINAS (78)

Ademss, el coeficiente v; es cada uno de los coeficientes estequiométricos de los diferentes
hidrocarburos C; formados por la sintesis de CO e Hj [33]. Se define como:

Vi = (1 — apARAFINAS) 05 i papinag  Para i=1..49 (79)

Representa la fraccién molar de cada parafina C;C' Hs;42 en la mezcla de productos.

Para satisfacer el balance de masa del carbono en ambos lados de la ecuacion se plantea el
término v5g definido como:

154 i
V50 = 25:6_1 : (80)

Donde 2?21 v;i es la suma ponderada de las fracciones molares de las parafinas desde C}
hasta Clyg.

2. Para Olefinas:

Para calcular el coeficiente de selectividad para N-Olefinas, se tiene que [33]:

Qolefinas = O‘gfr?af (81)
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Esta ecuacién ajusta la probabilidad de formacion de olefinas en funcién de la probabilidad
de formacion de parafinas.

La reaccién se describe como:

24
CO +UyHy — H20 +v1CHy + Z vjCjHa; (82)
j=2

Esta ecuaciéon representa la formacién de una mezcla de olefinas (alquenos) desde metano
(C1) hasta Cay. Uy representa el ajuste de la cantidad de hidrégeno necesario para la reaccién
de formacién de olefinas. El coeficiente estequimétrico v; representa la fraccién molar de cada
olefina C;Hy; en la mezcla de productos. Viene descrito por [33]:

v =(1- Oéolef)zaiO_LlEF para ©=1...23 (83)

Donde:

n (1—ape f)2 representa el factor que considera la probabilidad de que la cadena no crazma
mas.
] ai?eljc es el factor que representa la probabilidad de crecimiento de la cadena hasta

unidades de carbono.

El coeficiente estequimétrico para Coy 1-Olefina/voy

1— Z?E]_ Vii
oy = — === — 84
24 o4 (84)
Es especifico para la olefina Cyy (CoqH,ug), asegura que se satisfaga el balance de materia
de carbono en ambos lados de la reaccién, donde el término del sumatorio realiza una suma

ponderada de las fracciones molares de las olefinas desde C'; hasta Cog.

Por tlimo, para las 1-Olefinas, la tasa de formacién viene descrita como el 8 % de la tasa de
formacién de las N-Parafinas (rq)[41].

To = 0.087‘1 (85)
La expresion desarrollada viene dada por:

1
K20H2
CcoCh,

ro = 0.08k1CH, (86)

El factor pre-exponencial para la reaccién de olefinas se describe como:

3

k1 = 0.085.24 x 10% = 4.192 x 10%( ) (87)

YGecat = S

Este valor ajusta la magnitud de la tasa de reaccion de acuerdo con la constante de velocidad
de las N-Parafinas.
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La constante de velocidad (k1) y (K32), correspondiente a las de N-Parafinas se conserva igual,
expresada en (m3/kgeat - 8) v (m>/kgeat - 5), respectivamente.

. Para Metanizacion:

La reaccion de metanizacion es una reaccién secundaria importante que convierte el CO y
el Hy en metano (CHy). Esta reaccién es muy sensible en condiciones de operacién fuera de
rango, y por tanto, puede afectar drasticamente a la selectividad y el rendimiento del proceso.

Ecuacion de la Reaccion de Metanizacion: La reaccion de metanizacion puede describirse a
partir de la siguiente ecuacién:

CO+3Hy — CH4 + H50O (88)

Esta ecuacién indica que un mol de C'O reacciona con tres moles de Hy para producir un mol
de metano y un mol de agua.

Para la descripcién de la Tasa de Reaccién r3, la tasa de reaccién para la metanizacién (rs3)
se describe mediante:
E, 1 1

_ _ 2 e S
r3 = 7.7(1 — paras)“exp( I (T TR))Tl (89)

Donde:

= 7.7 es un factor empirico que ajusta la magnitud de la tasa de reacciéon de metanacion
[33].

» 1—apera f)2: Representa la probabilidad de formacién de metano en funcién del coeficiente
de selectividad «. Un valor mas bajo de « indica una mayor probabilidad de formacion

de metano.
. exp(—%(% — %R)) Es un término de Arrhenius que ajusta la tasa de reaccién en funcién

de los parametros descritos.

= 71: Es la tasa de formacion de N-Parafinas, que sirve como base para calcular la tasa de
metanacion.

. Para productos Oxigenados:
Los productos oxigenados considerados en la sintesis Fischer - Tropsh incluyen:
» Metanol (ry).
» Etanol (r3).
» Formaldehido (rg).
= Acido acético(rr).

La tasa de formacién de estos productos oxigenados se establece como el 1% de la tasa de
formacién de olefinas (r2), lo que equivale al 0.08 % de la tasa de formacién de N-Parafinas

(r1):

0.01-0.08 - k; - Cp,

K2Cry0
1+ CcoCh,

T4 =T5 =T =T7 = 0.01 - 0.087“1 = (90)
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El factor pre-exponencial cinético para estas reacciones es:

kmol

.01-0.08-5.24 x 10% = 4. 103(—mMm
0.01-0.08-5.24 x 10 56 x O(kgcatsPaL%

) (91)

El Metanol (r4), es un producto intermedio importante que se utiliza como combustible y
en la fabricacién de productos quimicos. El Etanol (r5) se usa como biocombustible y en
mezclas de gasolina, ademds tiene diversas aplicaciones industriales. El formaldehido (rg) es
un precursor para resinas y materiales plésticos y el Acido acético (r¢), es ampliamente usado
en la produccion de acetatos, polimeros y como reactivos quimicos.

3.2. Resultados de los estudios “What If”. Coeficentes KPI (key performance indi-
cator).

El objetivo de los estudios “What-if” es analizar como variaciones en ciertos parametros operativos
afectan el rendimiento y la eficiencia del proceso de Sintesis Fischer-Tropsch. Para establecer una
base sélida para estos estudios, se realizé un caso base que permitié determinar la masa 6ptima de
catalizador necesaria para alcanzar la maxima conversién de CO.

3.2.1. Metodologia del Caso Base

Para establecer el caso base, se recogieron y analizaron corrientes clave en la entrada y salida del
reactor, asi como en la entrada y salida del sistema “Make-up”, que es la corriente fresca puramente
de la produccién de CO e Hy con sus proporciones pertinentes y particularmente la corriente S15,
corriente de purga. La masa del catalizador en todos los reactores fue variada sistematicamente,
mediente un “calculator” (cédigo en Fortran) que redistribuye toda la masa entre todos los reactores,
y se midieron las conversiones de CO e Hs correspondientes para cada prueba.

| @oetine [ @Calcuate | @Sequence | Tears | stream Flash | Comments

7 Active

~) Sampled varisbles (drag and drop variables from form to the grid below) Main Flowsheet CATALYST - Input +
i | @ Define | @ Calculate @ Sequence | Tears | Stream Flash | Comments |

RICAT

Calculation method
@ Fortran Excel Meural Metwork Fortran Declarations |

Enter executable Fortran statements
R2CAT=RICAT
R3CAT=RICAT
R4CAT=RICAT
R5SCAT=RICAT
R&GCAT=RICAT
RTCAT=RICAT
RaECAT=RICLT
ROCAT=RICAT
R10CAT=R1CRT

RI0CAT PARAM Units=

Tpe Block-Var

Block REACTOR1

Variable: AWt MIED
Sentence:  PARAM

Units: kg

Figura 42: Configuracién del “calculator”, que redistribuye la masa de catalizador cuando se inicia
el bloque “reactor”. Fuente: Elaboracién propia.

Procedimiento

1. Seleccion de Corrientes Clave:

= Por proceso: Se identificaron las corrientes a la entrada, “Make-up” y salida del sistema,
S15. Con estas corrientes se puede medir la conversion de CO e Hs en todo el proceso.
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= Por etapa:Se midieron las corrientes a la entrada de los reactores, “Syngl”, esta co-
rriente tiene tanto componente fresca “make-up”, como refresco S15. Y también se midio
la corriente de salida de los reactores, S8. Esta posee la concentracién de hidrocarburos
en una sola etapa.

2. Variacion de la Masa del Catalizador:
= Se realizaron multiples pruebas variando la masa del catalizador en todos los reactores.
= Para cada configuracién, se midié la conversién de CO e Hs.
3. Determinacién del Punto Optimo:
= Se registraron las conversiones de C'O e Hy para cada masa de catalizador.
= Se identificé la configuracién que logré la maxima conversiéon de CO e Ha.

Las pruebas demostraron que al aumentar la masa del catalizador, la conversién de CO e Hs
aumentaban hasta alcanzar un mdximo cerca del 93 % en conversién de CO y 82 % en Hs. Se puede
apreciar que hay un cambio de pendiente en la conversiéon a partir de 75 - 80 kg de catalizador.
Este punto méximo se utilizé como referencia para el caso base, estableciendo una base con la cual
comenzar los estudios de sensibilidad.

Resultados de conversién CO e Hs del case base:

A continuacién, se presentan los resultados obtenidos para diferentes masas de catalizador en tubo
de reaccién (en adelante, reactor):

s Conversion de CO

En la Figura se observa cémo la conversion de CO varia con la masa del catalizador en
el reactor. La conversién de CO en el proceso alcanza un méximo de aproximadamente 93 %
con 80 kg de catalizador.

Conversion CO
100,00%
90.00% O d
80.00%
70.00%
60.00%
50.00% O

40.,00% O

% CONVERSION CO

30.00% d <&
20.00%
10.00% &
0.00%
0 20 " 60 80 100 120
MASA CATALIZADOR REACTOR (kg)

©—CO etapa O CO proceso

Figura 43: Conversiéon de CO para diferentes masas de catalizador en los 10 reactores. Fuente:
Elaboracién propia.

= Conversion de H
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En la Figura se observa cémo la conversién de Hs varfa con la masa del catalizador en
el reactor. La conversién de Hy en el proceso alcanza un mdximo de aproximadamente 88 %
con 80 kg de catalizador.

Conversion H2
100.00%

90.00%

0 0

80.00% o
g 70.00%
Z,
S 60.00%
S
w
B 5000% =
[
& 40.00% m| & <
O
30,000

a (1] D O

20,00%

10.00% o

o <
0.00%
0 20 40 60 80 100 120

MASA CATALIZADOR REACTOR (kg)

0— H2 etapa O H2 proceso

Figura 44: Conversién de Hy para diferentes masas de catalizador en los 10 reactores. Fuente:
Elaboracién propia.

Conversién de CO
masa de catalizador (kg) 10 15 20 50 75 100
por etapa (SYNG1 - S8) 4,00% | 6,51% | 9,39% | 32,23% | 52,56 % | 56,35 %
por preceso (MAKE-UP - S15) | 29,43 % | 41,04% | 50,91 % | 82,64 % | 91,73% | 92,82%

Tabla 3: Conversién experimental de C'O para el caso base de 75kg. Fuente: Elaboracién propia.

Conversién de Hy
masa de catalizador (kg) 10 15 20 50 75 100
por etapa (SYNG1 - S8) 390% | 624% | 884% | 26,90% | 40,49% | 40,06 %
por preceso (MAKE-UP - S15) | 28,89% | 39,95% | 49,22% | 78,64 % | 87,19% | 86,99 %

Tabla 4: Conversion experimental de Ho para el caso base de 75 kg.

» Probabilidad de Crecimiento («):

EnlaF igurase presenta la probabilidad de crecimiento («) de cadenas de hidrocarburos en
funcién del nimero del reactor y la masa del catalizador. Los datos indican que la probabilidad
de crecimiento aumenta con la masa del catalizador y se estabiliza después de unos pocos
reactores. El bloque de célculo, descrito en la Ecuacién lee la temperatura (en Kelvin)
y las presiones parciales (en MPa) de la corriente de entrada a cada mini-reactor y calcula
Qparaf Para la formacién de N-parafinas, de acuerdo con la constante de velocidad k, descrita
en la Ecuacién [75l
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Probabilidad de crecimiento
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Figura 45: Probabilidad de crecimiento de cadenas de hidrocarburos para cada masa de catalizador
elegidos y al paso por cada uno de los 10 reactores.

En la Figura se observa la probabilidad de crecimiento de cadena («), frente al nimero de
reactores conectados en serie. Se sabe que « viene definido inversamente proporcional como el
cociente de presiones parciales de los reactivos, tal y como se ve en la Ecuacién [75] por tanto,
la probabilidad de crecimiento de cadena disminuye al disminuir la cantidad de reactores
en serie, ya que las presiones parciales (PPco y PPp,) aumentan cuanto menos reactores
haya. Esto puede deberse al efecto de la presién en la adsorcién, donde a mayores presiones,
la adsorcion competitiva de CO y Hy puede verse afectada, lo que reduce la disponibilidad
de los reactivos en la superficie del catalizador para el crecimiento de la cadena. Ademas,
también puede existir un efecto de la presién en la termodinamica de la reaccién, a presiones
mas altas, las reacciones laterales que no contribuyen al crecimiento de la cadena (gases
inertes) pueden volverse mas favorecidas termodindmicamente. Se aprecia en la Figura@ una
correlacion directa entre el decrecimiento de las presiones parciales de reactantes que van en
el denominador y el aumento de la probabilidad de crecimiento de cadenas de hidrocarburos.
Se muestra la probabilidad de crecimiento de cadenas de hidrocarburos y la caida de presién
de la corriente de alimentacién a medida que pasa por los reactores. La Figura [f6h. muestra
la caida de « con el aumento del cociente de presiones y la Figura [f6p. la caida de « con el
aumento del cociente de la presion total de la corriente. Las corrientes medidas son la suma
de la corriente fresca, “Make-Up” y el reciclo, S19.
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b) Alpha vs Presion Parcial H2 a) Alpha vs Presion Parcial CO
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Figura 46: Representacién del las presiones parciales de CO y Hs vs probabilidad de crecimiento.
Fuente: Elaboracién propia.

Mediante una regresiéon polinémica de segundo orden vemos que se ajusta aceptablemente a
la tendencia descrita, justo lo que se habia predicho, al pasar por los reactores, las presiones
parciales van decayendo en favor de una mayor probabilidad de crecimiento. Se puede analizar
el comportamiento del cociente de presiones parciales descrito en la Ecuacion [75] frente a «,
constatando la Figura [I7 que a medida que aumentan los reactores en serie, la probabilidad
va en aumento hasta llegar al maximo sobre los 10.

a) Alpha vs Cociente de presiones b) .. Variacion PPx vs n° Reactores
0.19 '} o
015 ¥ =1.5173x = 3.9622x +2.4481 £ 5.00% 0
: = g ]
‘017 £
g 0.17 £ 4.00% o g0 i
2 o016 3 3
& £ 3.00%
2015 ] o Y
< < S SO
S 0.14 S 2.00% %0 0—O— 0
= Y
& 0.13 H
7] 2 1.00%
Son ER
0,11 £ 0.00% o —O— Variacion PPH2
0.1 000 O Variacion PPCO
0.84 0.85 0.86 0.87 0.88 0.89 0.9 0 2 4 6 10 1
ALPHA (%) ALPHA (%)

Figura 47: Figura 47a. Probabilidad de crecimiento de cadenas de hidrocarburos y el factor presiones
parciales del denominador de «. Figura 47b. Variacién porcentual de la probabilidad por paso de
reactor. Fuente: Elaboracién propia.

Por dltimo, se analiza el comportamiento de las diferentes corrientes bajo un régimen de
presién constante de 2.5 MPa, los reactantes van perdiendo presion en favor de la creacion
de nuevos productos, como el metano, representado en la Figura
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Variacion PPx vs n° Reactores
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Figura 48: Comparacién de las presiones parciales en todas las etapas del tubo. Fuente: Elaboracion
propia.

A partir de 75 kg de catalizador, se observa que la pendiente de la curva de conversién se suaviza y
la eficiencia en la conversién de CO e Hy deja de crecer significativamente. Este fenémeno se puede
atribuir a varios factores relacionados con la dindmica del reactor y las propiedades del catalizador.

Factores que Afectan la Conversién:

= Granulometria y Superficie de Contacto:

e Granulometria: A medida que se incrementa la masa del catalizador, la superficie especifi-
ca para las reacciones puede no aumentar proporcionalmente debido a la aglomeracién
de particulas y a una posible reduccion en la accesibilidad a los sitios activos.

e Superficie de Contacto con el Gas: La eficacia de la conversién estd limitada por la su-
perficie disponible para la interaccién entre los gases reactantes y el catalizador. A partir
de cierta cantidad de catalizador, la superficie adicional no contribuye significativamente
debido a la limitacion en el contacto efectivo.

» GHSV (Gas Hourly Space Velocity):

Velocidad Espacial Horaria del Gas: La GHSV se define como el flujo volumétrico de gas a
través del lecho catalitico por unidad de volumen del lecho por hora. A medida que se aumenta
la cantidad de catalizador, la GHSV disminuye, lo que inicialmente mejora la conversion
debido al mayor tiempo de contacto. Sin embargo, mas alld de un punto, la disminucién
adicional en GHSV no mejora significativamente la conversién debido a limitaciones en la
difusiéon y transferencia de masa. Asimismo, el GHSV se define como el inverso del tiempo de
residencia).

Se define como: )
Q (m*/h)

H =
GHSV Voo (123)

(92)

» Porosidad del Lecho Fijo (¢=0.42)

Porosidad del Lecho: La porosidad afecta la resistencia al flujo de gas a través del lecho de
catalizador. Una mayor cantidad de catalizador puede reducir la porosidad efectiva, aumen-
tando la resistencia al flujo y reduciendo la difusién de los reactivos hacia los sitios activos
del catalizador.
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= Transferencia de Masa y Calor:

e Limitaciones en la Transferencia de Masa: A medida que se incrementa la masa del cata-
lizador, las limitaciones en la transferencia de masa pueden volverse més significativas.
La difusion de CO y Hs a través del lecho del catalizador puede no ser suficiente para
mantener altas tasas de reaccién en todas las particulas.

e Limitaciones en la Transferencia de Calor: Un aumento en la masa del catalizador puede
causar acumulacion de calor debido a la reaccion exotérmica de la FTS, lo que puede
llevar a zonas calientes y reducir la eficiencia del catalizador.

Distribucion de Hidrocarburos

Distribucion de ceras
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Figura 49: Distribuciéon de hidrocarburos correspondiente a las ceras “waxes”, en la corriente S11
y con diferente masa de catalizador. Fuente: Elaboracion propia.

La Figura [49| muestra la distribucién de ceras (waxes) segin su ndmero de carbono (C;) en la
corriente S11, que contiene principalmente ceras pesadas provenientes del flash BS1. Dicha corriente
es similar a la mostrada en bibliografia en L. Filip et al[43]. Se comparan los resultados obtenidos
con diferentes masas de catalizador (10 kg, 50 kg y 75 kg).
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Observaciones Clave
1. Distribucién con 10 kg de Catalizador:

s Patron de Distribucion: La distribucion muestra un pico alrededor de C3g, con una
distribucién méas amplia y concentrada en ceras de mayor ntimero de carbono.

= Porcentaje Molar: La fraccion molar maxima de ceras es menor en comparacion con las
corrientes con 50 kg y 75 kg de catalizador, alcanzando aproximadamente el 5% en Csg.

2. Distribucion con 50 kg de Catalizador:

= Patrén de Distribucién: Se observa un desplazamiento del pico hacia ntimeros de carbono
més bajos (Cao a Cas), indicando una mayor formacién de ceras de menor nimero de
carbono en comparacién con la distribucién con 10 kg de catalizador.

= Porcentaje Molar: La fraccion molar maxima de ceras aumenta en comparacion con 10
kg de catalizador, alcanzando aproximadamente el 5.5% en Cos.

3. Distribucién con 75 kg de Catalizador:

= Patrén de Distribucién: Similar a la distribucion con 50 kg de catalizador, pero con un
pico mas acentuado alrededor de Cy.

= Porcentaje Molar: La fraccién molar maxima de ceras es ligeramente mayor que con 50
kg de catalizador, alcanzando aproximadamente el 5.5% en Coyg.

Analisis del Comportamiento:

La masa de catalizar tiene un efecto claro, a medida que se incrementa la masa del catalizador
de 10 kg a 50 kg, se observa un desplazamiento del pico de distribuciéon de ceras hacia niimeros
de carbono mas bajos, lo que indica un mayor crecimiento de cadena y formacion de productos
intermedios en lugar de productos de mayor peso molecular. Con 75 kg de catalizador, el patrén
de distribucién se estabiliza y el pico se mantiene alrededor de Coy mostrando que el aumento
adicional en la masa del catalizador no produce un cambio significativo en la distribucién de ceras,
pero aumenta la fraccion molar de productos intermedios.

La produccién de ceras tiene una mayor fraccién molar con 50 kg y 75 kg de catalizador en compa-
racién con 10 kg sugiere que una mayor masa de catalizador favorece la formacién de ceras pesadas
hasta cierto punto, mas alla del cual la eficiencia de conversién se estabiliza debido a las limitaciones
en la transferencia de masa y el tiempo de residencia.

Por ultimo, con mayores masas de catalizador, el tiempo de residencia del gas aumenta, lo que
inicialmente mejora la conversién y el crecimiento de cadenas. Sin embargo, a partir de cierta
masa de catalizador, la eficiencia adicional en la conversion se reduce debido a limitaciones en la
transferencia de masa dentro del lecho catalitico.

70



Distribucion Parafinas
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Figura 50: Distribucién de hidrocarburos segin corriente y masa de catalizador. Fuente: Elaboracion
propia.

La Figura muestra la distribuciéon de parafinas segtin su nimero de carbono a la salida del
reactor en un proceso de Sintesis FT. Se comparan los resultados obtenidos con diferentes masas
de catalizador (10kg, 15kg, 20kg, 50kg v 75kg) y se contrastan con datos bibliogréficos.

Leyenda de corrientes:

= S11: Corriente que contiene ceras pesadas, proveniente del flash BS1.

= SParaf: Corriente que contiene mayoritariamente parafinas, proveniente del flash B2.

= S8: Corriente que sale del ultimo reactor, conteniendo todos los compuestos mezclados.
Analisis de la Distribucién de Parafinas:

1. Distribucién General:

= La distribucién de parafinas se muestra en funcién del niimero de carbonos C; desde Cy
hasta Cyg

» Los datos de [41] sirven como referencia bibliografica para comparar la efectividad del
proceso.

2. Comparacién entre Diferentes Masas de Catalizador:

» A+ [10kg] S8: Representa la distribucién de parafinas a la salida del reactor con 10 kg
de catalizador en Aspen Plus.

» A+ [15kg] S8: Muestra la distribucién con 15 kg de catalizador en Aspen Plus.
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A+ [20kg] S8: Distribucién con 20 kg de catalizador en Aspen Plus.

A+ [75kg] S8: Distribucién con 75 kg de catalizador en Aspen Plus.

A+ [50kg] Suma S11 + SParaf: Representa la distribucién combinada de la corriente
S11 y SParaf con 50 kg de catalizador en Aspen Plus.

A+ [75kg] Suma S11 + SParaf: Representa la distribucién combinada de la corriente
S11 y SParaf con 75 kg de catalizador en Aspen Plus.

3. Observaciones Clave:

= Con 10 kg de Catalizador: La distribucién muestra un pico en parafinas de bajo nimero
de carbono (Cy a Cj).

= Con 15 kg y 20 kg de Catalizador: Se observa un aumento en la formacién de parafinas de
mayor nimero de carbono, indicando una mayor probabilidad de crecimiento de cadena

(a).

= Con 50 kg de Catalizador: La distribucién de parafinas se desplaza hacia nimeros de
carbono atin mayores, pero con una menor fraccion molar en cada rango de carbono
debido a la mayor diversificacién de productos.

» Con 75 kg de Catalizador (6ptimo):

e S58: La distribucién de parafinas se estabiliza, mostrando un ligero desplazamiento
hacia parafinas de mayor niimero de carbono, pero con un incremento marginal en
comparacién con 50 kg.

e Suma S11 + SParaf: La distribucién combinada con 75 kg de catalizador muestra
un patron similar al de 50 kg, con una ligera mayor concentracién en parafinas de
ntumero de carbono intermedio.

3.2.2. Estudios de sensibilidad - Coeficientes KPI (“Key Performance Indicator”)

En este proyecto, se han realizado estudios de sensibilidad para evaluar céomo las variaciones en
ciertos parametros operativos afectan la conversién de C'O e Ho tanto en cada etapa del reactor
(CANS) como en el proceso global. La masa de catalizador se mantendra constante en 75 kg, como
se estableci6 en el caso base.

Caso Base:
1. Masa de Catalizador: 75 kg
2. Temperatura de Entrada (MAKE-UP): 150°C
3. Flujo Molar de Entrada (MAKE-UP): 140 kmol/h

Primer Estudio de Sensibilidad: Variacién de la Temperatura de Operacion:

1. Pardmetros:
» Temperatura de Entrada (MAKE-UP): 150°C a 180°C

2. Objetivo: Evaluar como la variacion de la temperatura de entrada afecta la conversién de CO
e Hy en cada etapa del reactor y en el proceso global.

3. Metodologia:
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» Temperaturas Evaluadas: 150°C (caso base), 160°C, 170°C, 180°C.

» Mediciones: Conversién de CO e Hs en cada etapa del reactor (entrada y salida) y en
el proceso global.

4. Resultados Esperados:

= A temperaturas mas altas, se espera un aumento en la velocidad de reaccién debido a
la mayor energia cinética de las moléculas, lo que podria mejorar la conversién de CO e
Hs.

= Sin embargo, temperaturas excesivamente altas pueden favorecer reacciones secundarias
indeseadas, como la formacién de metano.

= Se tiene que tener en cuenta que la temperatura de la corriente no puede subir inde-
finidamente para conseguir una conversion 6ptima de C'O ya que se estd considerando
un reactor isotermo, esto es, que en cada uno de los reactores, se les extrae el calor
debido a la exotermicidad de la reaccién. En un diseno real, se situaria un “boiler” para
compensar el calor excedentario.

a) Conversion CO b) Conversion H2
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Figura 51: Figura 5la. Andlisis de sensibilidad para diferentes temperaturas, medicién de la con-
versién de CO y Figura 51b. para Hs, desde 150 a 180°C para la corriente de entrada MAKE-UP.
Fuente: Elaboracién propia.

Constaste de resultados con lo esperado: Las figuras muestran la conversién de C'O e Hsy tanto

por etapa (1 tubo) como para todo el proceso al variar la temperatura de la corriente de entrada
(“MAKE-UP”) desde 150°C hasta 180°C.

1. Figura[51p. Conversién de CO:
» Conversién por Etapa (1 tubo):

e La conversiéon de CO aumenta consistentemente con la temperatura hasta aproxi-
madamente 175°C, después de lo cual muestra una disminucién repentina en 180°C.

e Esto es consistente con la expectativa de que la velocidad de reaccién aumenta con
la temperatura, mejorando la conversién hasta un punto éptimo.

e La disminucién en 180°C puede indicar la apariciéon de reacciones secundarias inde-
seadas o limitaciones térmicas que afectan negativamente la conversion.

s Conversion Total del Proceso:

e La conversién total de C'O para todo el proceso se mantiene alta y constante alre-
dedor del 95 % desde 155°C hasta 180°C, mostrando una saturacién en la mejora de
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la conversion con el aumento de temperatura.

e Esto sugiere que el proceso global es mas robusto y menos afectado por las varia-
ciones de temperatura en comparacion con la conversién por etapa individual.

2. Figura [5Ip. Conversién de Ho:
» Conversién por Etapa (1 tubo):

e Similar a la conversién de C'O, la conversién de Ho aumenta con la temperatura
hasta aproximadamente 175°C y luego se estabiliza.

e La tendencia indica que la mejora en la conversion de Hsy es consistente con el
aumento de la velocidad de reaccién hasta alcanzar un limite térmico.

s Conversion Total del Proceso:

e La conversién total de Hy se mantiene alta y estable alrededor del 85 % desde 160°C
hasta 180°C, mostrando una ligera mejora con el aumento de temperatura.

e Esto indica que, al igual que con CO, el proceso global de conversion de Hs es
menos sensible a las variaciones de temperatura en comparacion con la conversién
por etapa.

Conclusién:

Los resultados obtenidos de las gréaficas son en gran medida consistentes con los resultados espera-
dos:

1. Aumento de la Velocidad de Reaccién:

= La conversion de CO e Hy mejora con el aumento de la temperatura debido a la mayor
energia cinética de las moléculas, como se esperaba.

Reacciones Secundarias y Limitaciones Térmicas:

= La disminucién repentina en la conversiéon de C'O por etapa a 180°C sugiere la apariciéon
de reacciones secundarias indeseadas o limitaciones térmicas, lo cual era un resultado
esperado a temperaturas excesivamente altas.

Segundo Estudio de Sensibilidad: Variacion del caudal de la corriente de entrada fresca,
“Make-Up”:
1. Parametros:
» Flujo Molar de Entrada (MAKE-UP): 100 kmol/h a 200 kmol/h

2. Objetivo: Evaluar como la variacién del flujo molar de entrada afecta la conversion de C'O e
H, en cada etapa del reactor y en el proceso global.

3. Metodologia:
» Flujos Evaluados: 100 kmol/h, 140 kmol/h (caso base), 180 kmol/h, 200 kmol/h.

» Conversiéon de CO e Hy en cada etapa del reactor (entrada y salida) y en el proceso
global.

4. Resultados Esperados:
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= Un mayor flujo molar de entrada puede aumentar la disponibilidad de reactivos, pero
también puede reducir el tiempo de residencia, lo que podria disminuir la conversién.

= Un menor flujo molar puede aumentar el tiempo de residencia, mejorando la conversion,
pero también puede provocar la acumulaciéon de productos y la inhibicién de la reaccion.

Contraste de resultados con lo esperado: Las figuras muestran la conversién de CO e Hs tanto por
etapa (1 tubo) como para todo el proceso al variar el caudal molar de entrada (“MAKE-UP”) en
tres rangos diferentes: de 100 a 200 kmol/h, de 100 a 120 kmol/h, y de 60 a 120 kmol/h.

Figura Rango de 100 a 200 kmol/h:

a) Conversion CO b) Conversion H2

% 110 130 150 170 190 210 - %0 10 130 150 170 190 210

-0— Por Etapa (1 tubo) Caudal molar (kmol/h) -0— Por Estapa (1 tubo) Caudal molar (kmol/h)

O Todo el proceso O Todo el proceso

Figura 52: Figura 52a. Anélisis de sensibilidad para diferentes caudales, medicién de la conversion
de CO y Figura 52b. para Ha, desde 100 a 200 kmol/h para la corriente de entrada MAKE-UP.
Fuente: Elaboracién propia.

1. Figura[52h. Conversién de CO:
= Conversién por Etapa (1 tubo):

e La conversién de C'O disminuye a medida que aumenta el caudal molar. Esto es
consistente con la expectativa de que un mayor flujo reduce el tiempo de residencia,
disminuyendo la conversién.

e Se observa un pico de conversién alrededor de 110 kmol/h, lo que puede indicar un
punto 6ptimo antes de que la conversion comience a disminuir drasticamente.

s Conversion Total del Proceso:

e La conversién total de CO se mantiene alta y relativamente constante alrededor
del 90 % a lo largo del rango, indicando que el proceso global es robusto y menos
afectado por las variaciones en el flujo molar en comparacién con la conversién por
etapa.
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2. Figura[53p. Conversién de Ho:
» Conversién por Etapa (1 tubo):

e Similar a la conversiéon de C'O, la conversién de Hs disminuye a medida que aumenta
el caudal molar, mostrando también un punto éptimo alrededor de 110 kmol/h.

e La disminucion es mas pronunciada a mayores flujos molares, lo que refuerza la idea
de una reduccién significativa en el tiempo de residencia.

s Conversion Total del Proceso:

e La conversién total de Ho se mantiene relativamente estable y alta alrededor del
85 %, sugiriendo que, a nivel de proceso, la variacién del caudal molar tiene un
impacto menor.

Figura Rango de 100 a 120 kmol/h:

a) Conversion CO b) Conversion H2
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Figura 53: Figura 53a. Anélisis de sensibilidad para diferentes caudales, medicién de la conversion
de CO y Figura 53b. para Ha, desde 100 a 120 kmol/h para la corriente de entrada MAKE-UP.
Fuente: Elaboracién propia.

1. Figura[53h. Conversién de CO:
» Conversién por Etapa (1 tubo):

e La conversion de C'O sigue una tendencia decreciente similar al rango anterior,
confirmando que un mayor caudal reduce el tiempo de residencia y la conversién.

e La conversion total es mas alta en el rango inferior del caudal molar.

= Conversion Total del Proceso:
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e La conversién total se mantiene estable y alta, reafirmando la robustez del proceso
global frente a pequenas variaciones en el caudal molar.

2. Figura [53p. Conversién de Ha:
» Conversién por Etapa (1 tubo):

e La tendencia es consistente con la observada en la conversién de CO, mostrando
una disminucién de la conversién con el aumento del caudal molar.

e El rango de 100 a 120 kmol/h muestra una mayor estabilidad en la conversién
comparada con el rango més amplio de 100 a 200 kmol /h.

s Conversion Total del Proceso:

e Se observa una estabilidad en la conversion total de Ho, similar a lo observado en

CO.

Figura Rango de 60 a 120 kmol/h:

a) Conversion CO b) Conversion H2
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Figura 54: Figura 54a. Anaélisis de sensibilidad para diferentes caudales, medicién de la conversion
de CO y Figura 54b. para Hj, desde 60 a 120 kmol/h para la corriente de entrada MAKE-UP.

Fuente: Elaboracién propia.

1. Figura[54h. Conversién de CO:

» Conversién por Etapa (1 tubo):

e La conversién de CO sigue disminuyendo con el aumento del caudal, pero a un ritmo
més controlado en el rango inferior de 60 a 120 kmol/h.

e La conversién por etapa es mas alta en el extremo inferior del rango, lo que con-
firma la hipdtesis de mayor conversién a menor caudal debido al mayor tiempo de



residencia.
s Conversion Total del Proceso:

e La conversion total del proceso muestra menos variacion y se mantiene alta, lo que
subraya la robustez del proceso a diferentes caudales molares.

2. Figura[54p. Conversién de Ho:
= Conversién por Etapa (1 tubo):

e La conversién de Hy disminuye con el aumento del caudal, pero la disminucién es
menos pronunciada en el rango mas bajo de 60 a 120 kmol/h.

e La mayor conversion se observa en el extremo inferior del rango de caudal, validando
la expectativa de mejor rendimiento a menores caudales.

= Conversion Total del Proceso:

e La conversion total de Hy se mantiene alta y constante, reafirmando que el proceso
global es menos sensible a las variaciones en el caudal molar.

Conclusion

1. Mayor Flujo Molar de Entrada: Aumenta la disponibilidad de reactivos pero reduce el tiempo
de residencia, disminuyendo la conversiéon de CO y Ha.

2. Menor Flujo Molar de Entrada: Mejora la conversién debido al mayor tiempo de residen-
cia, especialmente en las primeras etapas del reactor, pero puede provocar acumulacién de
productos e inhibicién de la reaccién si se reduce demasiado el flujo.

3. Relacion Caudal - GHSV:

= Directamente Proporcional: A medida que aumenta el caudal molar de entrada al reactor,
el GHSV, Ecuacion también aumenta. Esto se debe a que un mayor caudal molar
implica que més syngas estd pasando por un volumen fijo de catalizador en el mismo
periodo de tiempo.

= Ajustar el GHSV manipulando el caudal molar permite controlar la velocidad a la que los
reactantes pasan a través del catalizador, lo cual optimiza la conversion de reactantes. Un
GHSV demasiado alto podria significar que el gas no tiene suficiente tiempo de contacto
con el catalizador, reduciendo la conversién, mientras que un GHSV muy bajo podria
resultar en un proceso menos eficiente desde el punto de vista del tiempo de produccion.

Tercer Estudio de Sensibilidad: Variacion de la presion total de la corriente de entrada
fresca, “Make-Up”:

1. Pardmetros:
= Presion Parcial de CO: Variacion en un rango especifico.

= Presion Parcial de Ho: Variacién en un rango especifico.

2. Evaluar céomo la variacién de las presiones parciales de CO y Hsy afecta la conversién de CO
y Hy en cada etapa del reactor y en el proceso global.

3. Metodologia:
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= Presiones Parciales Evaluadas: Se definiran rangos especificos para CO y Hs, mante-
niendo la proporcion estequiométrica adecuada.

» Conversiéon de CO y Hj en cada etapa del reactor (entrada y salida) y en el proceso
global.

4. Resultados Esperados:

= Aumentar la presién parcial de CO puede mejorar su adsorcién en el catalizador, favo-
reciendo la reaccién de conversion.

= Aumentar la presiéon parcial de Ho puede mejorar la tasa de hidrogenacion de inter-
mediarios, pero también puede favorecer reacciones secundarias como la formacién de
metano.

= Encontrar un balance éptimo entre las presiones parciales de C'O y Hs es crucial para
maximizar la conversién y la selectividad del proceso.

Se muestran en la Figura |56 la conversién de CO y Hs tanto por etapa (1 tubo) como para todo
el proceso al variar la presion total de la corriente de entrada (“MAKE-UP”) de 25 a 50 bar.

a) Conversiéon CO b) Conversion H2
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Figura 55: Figura 55a. Andlisis de sensibilidad para diferentes presiones totales, medicién de la
conversiéon de CO y Figura 55b. para Hs, desde 25 a 50 bar para la corriente de entrada MAKE-
UP. Fuente: Elaboracién propia.

1. Figura [5bh. Conversién de CO:
» Conversién por Etapa (1 tubo):

e La conversién de CO se mantiene constante alrededor del 50 % a lo largo del rango
de presién. Esto indica que en el rango de presion estudiado, la conversién de CO
por etapa no es significativamente sensible a los cambios en la presién total.

e La estabilidad de la conversién por etapa sugiere que otros factores, como la super-
ficie del catalizador y la distribuciéon de flujo, pueden estar limitando la eficiencia
de conversion.

s Conversion Total del Proceso:

e La conversién total de CO se mantiene alta y estable alrededor del 90 %. Esto
reafirma la robustez del proceso global frente a variaciones en la presion total de la
corriente de entrada.

2. Figura[55p. Conversién de Ha:
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= Conversién por Etapa (1 tubo):

e Similar a la conversién de C'O, la conversién de Hs se mantiene constante alrede-
dor del 40% en todo el rango de presién. Esto indica una baja sensibilidad de la
conversion de Hs a los cambios en la presién total en este rango especifico.

e La estabilidad en la conversién de Hsy sugiere que el proceso de hidrogenacion es
eficiente y que la presién no es el factor limitante principal en este caso.

s Conversion Total del Proceso:

e La conversién total de Hs también se mantiene alta y estable alrededor del 85 %,
mostrando que el proceso global de conversién de Hs es robusto y no significativa-
mente afectado por las variaciones en la presién total.

Conclusion

1. Aumento de la Presién Parcial de CO y Hs: No se observa un impacto significativo en la
conversiéon por etapa ni en la conversién total del proceso al variar la presiéon total de 25 a
50 bar. Esto sugiere que dentro de este rango de presion, la eficiencia de conversién no esta
significativamente influenciada por la presién.

2. Balance ()ptimo: Dado que la conversién se mantiene constante en el rango estudiado, se
puede concluir que el proceso ya estd operando en condiciones 6ptimas de presiéon para la
conversion de CO y Hj en el rango de 25 a 50 bar.

Cuarto Estudio de Sensibilidad: Variacién de la proporcién en mezcla de CO : Hy de
la corriente de entrada fresca, “Make-Up”:

Para realizar un estudio de sensibilidad modificando la proporcién de CO : Hy de 1.8:1 a 2.5:1 se
debe ajustar la proporcién junto con la fraccién molar de Hs. Esto implica modificar tanto el flujo
molar de Ha como el de CO para mantener el flujo total constante de 140 kmol/h en la corriente
“Make-Up”.

Si la proporcion es de:

Ry = g—é (R = ratiosyngas) y el flujo total es Qo = 140kmol /h

— ng,minQ'r;zol
— Qmol
CO - 1+ng,min

1. Para el punto de proporcionalidad minimo del andlisis Rggmin= 1.8

_ 1.8140 _ 252 _
Hy = H_}LS = =3 = 90kmol /h (94)
CO = 2% = 50kmol /h
2. Para el punto de proporcionalidad méaximo del andlisis Rsg maz= 6
_ 6140 _ 840 __
CO = % = 529 = 20kmol /h

Con los minimos y maximos fijamos en funcién de la proporcién de reactivos, se realiza el andlisis
de sensibilidad en la horquilla establecida:
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Variacién de la proporcién H2:CO corriente Make-Up
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Figura 56: Anélisis de sensibilidad para diferentes ratios de gas de sintesis, variacién de la proporcion
de H, : C'O, medicion de la conversién de CO y para Ho. Fuente: Elaboracién propia.

Se aprecia en la Figura [56] que a medida que aumenta el flujo molar de Hs, dentro del margen de
140 kmol/h que corresponde al flujo molar de la corriente. También, como se puede observar en la
Figura [57| se incrementa la conversiéon de CO e Hy para una proporcién de 3.1:1, que corresponde
a un flujo molar de 105 kmol/h. Destaca, que al aumentar sucesivamente la predominancia en la
mezcla en Ha, disminuye la riqueza de hidrocarburos con cadena larga, y se aprecia picos en cadenas
no mas largas de Cig. Se concluye por tanto, tal y como confirma A. Meurer et al [44] en su Figura
7, donde el 6ptimo esta en el rango (2,3-2,1):1 de de Hy : CO.
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Figura 57: Analisis de sensibilidad para la distribucién de hidrocarburos con una proporcién 3.1:1
en la mezcla de la corriente de gas de sintesis. Fuente: Elaboracién propia.

Segun bibliografia, la composicién del gas de sintesis contiene una mezcla de gas inerte y gas de
sintesis con una relacién Hy : C'O de 2-2,3. La fraccién de gas inerte es relativamente alta para tener
un mejor control de la temperatura y evitar fugas térmicas, ademas, se escoge dicha proporcién para
asegurar que haya suficiente hidrégeno para reaccionar con todo el C'O disponible, minimizando la
posibilidad de que el CO no reactivo se acumule, lo que podria inhibir la actividad del catalizador.
Respecto al catalizador, dicha proporcién afecta a la cobertura de los sitios activos del catalizador
por las moléculas de Hy y C'O. Un equilibrio adecuado entre estas moléculas es necesario para
optimizar tanto la velocidad de reacciéon como la vida 1til del catalizador, mitigando fenémenos
como el envenenamiento del catalizador o la formacién excesiva de coque [45] [46].
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4. Conclusiones.

El presente trabajo ha permitido establecer un marco comprensivo para la evaluacién y optimizacién
del proceso de sintesis Fischer-Tropsch (FT) en reactores de flujo radial de lecho fijo. A través de
un enfoque detallado y basado en modelos cinéticos precisos, se ha logrado una caracterizacién
exhaustiva de los factores que afectan la eficiencia y selectividad del proceso.

La investigacién confirmé que los reactores de flujo radial de lecho fijo son altamente eficientes para
la sintesis de FT, mostrando una conversién de CO como de Hs del 92 % y 87 %, respectivamente
para el caso base. Los modelos cinéticos de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) se
validaron como los mas adecuados para describir las reacciones en los reactores evaluados, debido
a su capacidad para predecir con precision los productos formados.

Ademds, los estudios de sensibilidad realizados indicaron que pequenios cambios en los pardmetros
de operacion, como la temperatura, el caudal de la corriente de gas de sintesis y la proporcién de
mezcla, pueden tener un impacto significativo en la distribucion de los productos, especialmente en
la formacién de hidrocarburos de cadena corta y media, con un maximo en la distribucién en Cg,
Cy y C10. Este hallazgo subraya la importancia de un control riguroso de las condiciones operativas
para optimizar la produccién deseada. La conversién de CO y Hs mostrd una tendencia ascendente
con el incremento de la masa de catalizador hasta alcanzar un punto de saturacién alrededor de los
75 kg. La eficiencia del proceso se estabilizd a partir de esta masa, indicando una optimizacion en
la superficie de contacto y el tiempo de residencia del gas.

Al incrementar la temperatura de entrada del “make-up” de 150°C a 180°C, se observé un aumento
significativo en la conversién de CO y Hs, llegando préacticamente al 100 % en ambos compuestos.
Esto sugiere que la temperatura es un parametro crucial para mejorar la reactividad del catali-
zador y la eficiencia global del proceso. Sin embargo, se debe considerar el balance térmico para
evitar condiciones que puedan desactivar el catalizador y ademas una disminucion de la masa de
catalizador para una rentabilidad mayor del proceso.

En cuanto al flujo, variar el flujo molar de entrada de “make-up” entre 100 y 200 kmol /h, se encontré
que la conversién de CO y Hs disminuye a medida que aumenta el flujo molar. Esto puede deberse a
un menor tiempo de residencia de los reactivos en el lecho catalitico, lo que reduce las oportunidades
de reacciéon. Un control preciso del flujo es esencial para mantener una alta eficiencia del proceso,
donde a flujos pequenos y un area efectiva de catalizador proporcional, el proceso se optimiza en
cuanto a conversion.

Asimismo, se destacé la importancia del diseno del reactor en la eficiencia del proceso. El disefio
de flujo radial proporciona ventajas significativas en términos de transferencia de masa y calor, lo
que contribuye a mejorar la conversion y selectividad del proceso FT. Como se ha mencionado en
la Seccién las reacciones FT son exotérmicas, donde el reactor de CANS® va acoplado a un
intercambiador de calor para que las reacciones se realicen de manera isoterma. En la simulacién,
no se ha modelado el “boiler”, y se ha considerado, por tanto, una reaccién isoterma.

Este estudio también comparo los resultados obtenidos con referencias bibliogréaficas y con datos
publicados por la patente de Jhonson-Matthey[29], el informe de FT de Joseph W. Pratt [47], el
articulo de ceras de Filip. et al [43] y A. Meurer et al [44] mostrando que los resultados obtenidos
son comparables y robustos, validando asi el modelo desarrollado y su aplicabilidad en entornos
industriales.

En resumen, el trabajo realizado no solo ha permitido optimizar las condiciones operativas para
la sintesis de FT, sino que también ha proporcionado una base sélida para futuras investigaciones

82



y desarrollos en este campo, asegurando una produccion eficiente y sostenible de combustibles
renovables y productos quimicos a partir de fuentes no fésiles.

Futuros desarrollos, “Next-Steps”

Para continuar con el proyecto y mejorar atin mas la eficiencia y la sostenibilidad del proceso de
sintesis Fischer-Tropsch, se proponen los siguientes pasos:

1.

Optimizacion Geométrica del Reactor: Realizar estudios de optimizacion geométrica del reac-
tor para mejorar la distribucién del flujo de gas y la transferencia de calor. Esto incluye
explorar diferentes configuraciones de lecho catalitico y distribuciones de entrada de reactivos
para maximizar la eficiencia del reactor.

. Optimizacién del Ciclo de Vida del Catalizador y Materiales:

= Investigar y desarrollar nuevos materiales cataliticos que ofrezcan una mayor durabilidad
y resistencia a la desactivacién. Evaluar diferentes soportes y promotores para mejorar
la estabilidad y actividad del catalizador.

» Implementar estrategias de regeneracién del catalizador para prolongar su vida 1util y
reducir los costos operativos.

Estudios de Transferencia de Masa y Calor: Realizar estudios detallados de transferencia de
masa y calor dentro del reactor para identificar y mitigar cualquier limitaciéon. Esto puede
incluir el uso de técnicas avanzadas de modelado y simulacién para optimizar las condiciones
operativas.

Evaluacién de Impacto Ambiental y Econémico: Realizar una evaluacién exhaustiva del im-
pacto ambiental y econémico del proceso optimizado. Esto incluye analizar la huella de car-
bono, el consumo de recursos y la viabilidad econémica a gran escala.

Escalado y Pruebas Piloto: Planificar y ejecutar pruebas piloto del proceso optimizado para
validar los resultados en un entorno de produccion real. Utilizar estos datos para preparar un
plan de escalamiento hacia una produccién comercial completa.
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Indice de Variables

Variable Unidades Definicion
Qe - Factor de correccién de la temperatura.

Olparafinas % Probabilidad de crecimiento para cadenas de parafinas.
Qolef % Probabilidad de crecimiento para cadenas de olefinas.
Qmeth % Probabilidad de crecimiento para cadenas de metano.

€ - Factor de porosidad del lecho 1-0.

n - Eficiencia célula electrolitica 1-0.

v - Coeficiente estequiométrico para cada uno de los C'H;.
P kg/m? Densidad.

w - Factor acéntrico.

A - Parametro ajustado preexponencial.
A, m? Area de los electrodos.

a s/k‘g?:% Tasa cinética de consumo de CO.

B - Parametro ajustado preexponencial.
b 1/bar Constante de adsorcién del consumo de CO.
C; - Hidrocarburo i (i=1 hasta 40).
[Ci] - Concentraciones de los reactivos.
E, % Energia de activacién.

e~ leV = Carga del electrén

1.602177 x 107197
f(C) kg/m? Funcién concentracién de reactivos.

F C/mol Constante de Faraday.

h m Altura.

1 A Intensidad de corriente.

J A/em? Densidad de corriente.

K; Constante de adsorcion.

k1 CZLB Constante de velocidad.
K, er% Constante de velocidad.
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Variable Unidades Definicion
MM, g/mol Peso molecular.
M, kg Masa de hidrégeno.
Meat kg Masa de catalizador.
P bar 6 MPa Presion del gas.
P. W Potencia electrolizador.
P, bar 6 MPa Presién del gas.
P, tl W Potencia electrolizador tutil.
PP, bar 6 MPa Presiones parciales de compuesto X.
AP bar 6 MPa Diferencia de presiones.
Q C Carga eléctrica.
Qq %g Flujo masico.
Ny % Flujo molar.
R mo‘{. % constante de gases ideales.
Ry - Ratio de syngas
T - Tasa de reaccion para Parafinas, Olefinas, Metano...
Tin m Radio interno del cartucho.
Tout m Radio externo del cartucho.
T K Temperatura.
T K Temperatura critica.
T, K Temperatura reducida.
Uy - Coeficiente estequiométrico para Ha.
V L/mol Volumen molar.
Ve m? Volumen cilindro.
Ve m3 Volumen efectivo del catalizador.
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Nomenclatura

Acronimo | Descripcion
FTS Fischer Tropsh Synthesis.
ODS Objetivos de Desarrollo Sostenible.
e-Fuels Electro-Combustibles.
PtX X:L=Liquid, G=Gas, H=Heat.
PEM Proton Exchange Membrane.
SOEC Celda Electrolitica de Oxido Sélido (Solid Oxide Electrolysis Cell).
H2 Hidroégeno.
02 Oxigeno.
CO Monéxido de carbono.
CO2 Diéxido de carbono.
H20 Agua.
SR Reformado de Vapor (Steam Reforming).
DAC Captura Directa Atmosférica (Direct Atmospheric Capture).
CH4 Metano.
RWGS Reformado con Gas de Agua Inverso (Reverse Water Gas Shift)
PPA Acuerdo de Compraventa de Energia (Power Purchase Agreement).
CCUS Captura, Utilizacién y Almacenamiento de Carbonados (Carbon
Capture Utilization and Storage).
CFBR Reactores de Lecho Fluidizado Circulante (Circulating Fluid Bed
Reactor).
SBCR Reactores de Columna de Burbujas de Lodo (Sludge Bubble Column
Reactors).
FBRFR Reactor de flujo radial de lecho fijo (Fixed Bed Radial Flow Reactor).
PFR Reactor de Flujo Pistén (Piston Fluid Reactor).
CANS® Cartucho / Lata
SRK Ecuacion de Soave-Redlich-Kwong
FLASH Unidad de procesos que separa por fases una corriente.
MIXER Unidad de procesos que mezcla varias corrientes en una sola.
HEATER | Unidad de procesos que calienta una corriente a una determinada
temperatura de operacion.
STEAM Corriente del proceso.
SPLITTER. | Divisor de corrientes en dos.
MAKE-UP | Corriente de entrada al proceso. Compuesta por CO e H2.
LHHW Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson.
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