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1.Introduccioén
1.1 Contextualizacién y estado del arte

La produccion y el consumo de energia atraviesan una profunda transformacion
impulsada por la necesidad de optimizar el uso de los recursos disponibles y de
minimizar el impacto ambiental de los procesos industriales. En este escenario los
residuos organicos han dejado de considerarse Unicamente como un desafio de gestion,
y se reconocen cada vez mas como una fuente potencial de energia renovable
contribuyendo a la transicion hacia sistemas mas sostenibles dentro del ambito de la
Ingenieria quimica y ambiental.

Este cambio ha motivado una revisién de ellos enfoques convencionales en la gestion
de residuos y en la planificacion de los sistemas energéticos.

Para que la valorizacion de los residuos sea viable, deben incluirse en sistemas
energéticos bien disenados que aseguren la eficiencia del proceso. Entre las tecnologias
disponibles la digestion anaerobia ocupa un lugar destacado por su madurez tecnolégica
y su amplia implantacion industrial. Se trata de un proceso conocido y ampliamente
implantado que permite obtener biogas a partir de diferentes tipos de residuos. Entre
ellos se encuentran las fracciones organicas de los residuos urbanos los subproductos
agroindustriales y los lodos procedentes de estaciones depuradoras de aguas
residuales.

El biogas producido mediante digestion anaerobia estd formado principalmente por
metano (CH,) y diéxido de carbono (CO,). El CH, constituye la fraccién energética del
gas, mientras que el CO, suele considerarse una corriente residual sin aprovechamiento
directo. Tras las etapas de purificaciones o upgrading, el CO, se libera normalmente a
la atmésfera, lo que implica una pérdida del potencial aprovechable del sistema.

En este marco, este trabajo surge con el proposito de aplicar los conocimientos
adquiridos a lo largo de la carrera y explorar posibles estrategias para el
aprovechamiento del diéxido de carbono contenido en el biogas.

El biogas obtenido mediante digestion anaerobia esta formado principalmente por
metano y diéxido de carbono. El metano es el componente que aporta valor energético.
El diéxido de carbono en cambio suele tratarse como una corriente residual. Tras el
proceso de upgrading esta fraccion se libera de forma habitual a la atmésfera. En
muchos casos no se considera ninguna alternativa para su aprovechamiento.

1.1.1 Motivacion del estudio

La motivacion de este trabajo surge del interés por aplicar de forma practica los
conocimientos adquiridos a lo largo de la carrera y de analizar posibles estrategias de
mejora en procesos ya consolidado. El aprovechamiento del CO, dentro del propio
sistema de digestidon anaerobia ofrece nuevas oportunidades para aumentar la eficiencia
global y reducir el impacto ambiental. La revalorizacion de esta corriente como parte
activa del proceso cambia el enfoque habitual. La inclusion de la electrdlisis del agua
con la metanacion catalitica permite transformar el CO, en un recurso Util, optimizando
el uso de los recursos dentro de la planta de biogas.

Sin embargo, en la literatura cientifica es frecuente encontrar estudios que analizan
estos procesos de forma independiente, sin incluir comparaciones directas con
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esquemas convencionales que permitan cuantificar sus beneficios energéticos vy
ambientales. Contar con este tipo de analisis resulta clave para la toma de decisiones
en el disefio de plantas de biogas.

1.1.2 Objetivos
1.1.2.1 Objetivo general

Los objetivos del presente Trabajo de Final de Grado son analizar y comparar un
esquema convencional de valorizacion del biogas, basado en la digestion anaerobia
seguida de un proceso de upgrading, en el que el CO, se libera a la atmésfera con un
esquema alternativo que incluye un sistema combinado de electrdlisis del agua y
metanacion catalitica. Esta comparacion tiene como propdsito evaluar el potencial
incremento en la produccién total de biometano, asi como estimar los beneficios
asociados a un aprovechamiento mas eficiente del carbono contenido en el biogas.

1.1.2.2 Objetivos especificos

Para poder alcanzar los objetivos nombrados anteriormente se ha de plantear los
siguientes objetivos especificos:

- Aproximar la produccién de biogas a partir de la fraccion organica de los residuos
sélidos urbanos de un municipio real.

- Calcular la cantidad de metano y didxido de carbono generados en la digestion
anaerobia.

- Analizar el caso convencional tipico de plantas de biogas en el que el didxido de
carbono se emite a la atmdésfera.

- Plantear un caso propuesto en el que el diéxido de carbono emitido se revaloriza
para producir mas metano mediante un reactor de metanacion y electrolizador.

- Calcular la produccion total de metano en caso convencional y caso propuesto y
realizar la comparacion.

- Estudio de sensibilidad: Estudiar como cambiaria la produccion de metano cuando
se modifican algunas condiciones del proceso como la cantidad de residuo
tratado, el hidrogeno disponible o las condiciones de operacién del reactor de
metanacion (Temperatura / Presion) mediante MATLAB.
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1.3 Descripcion de los procesos

Con el fin de favorecer la comprension del presente trabajo en este apartado se
presentan los principales conceptos y términos técnicos que resultan necesarios para el

correcto seguimiento del estudio y la interpretacion de su enfoque metodolégico.

1.3.1 Lista de acronimos

Acrénimo Significado

RSU Residuos Solidos Urbanos

FORSU Fraccion Organica de los Residuos
Solidos Urbanos

HRT Hydraulic Retention Time

Viiario Caudal Volumétrico

ADM1 Anaerobic Digestion Model Number 1

PEM Proton Exchange Membrane

PPA Power Purchase of Electricity

LCOE Levelized Cost of Electricity

CAPEX Capital Expenditure

OPEX Operational Expenditure

ODS Objetivos de Desarrollo Sostenible

1.3.2 Definiciones

La digestion anaerobia es un proceso bioldgico en el que la materia organica se
degrada en ausencia de oxigeno mediante la accién de distintos grupos de
microorganismos. Como resultado de esto se obtiene biogas y un residuo solido
conocido como digestato. La digestion anaerobia se emplea de forma habitual en el
tratamiento de residuos organicos y forma parte de una tecnologia consolidada para su
valorizacién energética [1].

El biogas es una mezcla gaseosa generada durante la digestién anaerobia de la materia
organica. Esta compuesto principalmente (CH,) y (CO,), ademas de pequenas
cantidades de otros compuestos como vapor de agua y sulfuro de hidrogeno (H,S). El
metano es el componente que aporta el valor energético del biogas [2].

La desulfuracion es una etapa del proceso destinada a la eliminacion de las trazas de
sulfuro de hidrégeno (H,S) presentes en el biogas a la salida del digestor anaerobio.
Esta etapa se situa antes del proceso de upgrading, con el objetivo de evitar la entrada
de H,S en las etapas posteriores de purificacion, ya que este compuesto puede provocar
problemas de corrosion y afectar al correcto funcionamiento y vida util de los equipos
[3].

El upgrading de biogas es el conjunto de operaciones destinadas a aumentar la
concentracion de metano en el biogas mediante la eliminacion del CO, y otros
compuestos indeseados. El objetivo del upgrading es obtener un gas con una calidad
adecuada para su uso energético, conocido como biometano [4].

La corriente de off-gas es el gas que se separa del biogas durante el proceso de
upgrading, una vez se ha extraido el metano. Esta corriente esta formada principalmente
por CO, y se genera como resultado de la purificacion del biogas (upgrading). En el
presente trabajo, la corriente de off-gas se utiliza como fuente de CO, para su posterior
valorizacién en el escenario propuesto [1].
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El biometano es el gas obtenido tras el proceso de purificacion del biogas,
caracterizado por un elevado contenido en metano. Sus propiedades son comparables
a las del gas natural, lo que permite su utilizacion como combustible o su inyeccion en
redes de distribuciéon de gas [1].

Un modelo estacionario es una representacion de un sistema de proceso en la que se
asume que las variables de operacion permanecen constantes en el tiempo. Teniendo
eso en cuenta los caudales y composiciones de las corrientes de entrada y salida no
varian lo que permite analizar el sistema mediante balances de materia sin considerar
efectos transitorios.

Un balance de materia es una relacion que describe la conservacion de la masa en
un proceso, estableciendo la correspondencia entre las corrientes de entrada y salida
de cada etapa. En estado estacionario, el balance de materia se formula sin términos
de acumulacién y constituye la base del modelo desarrollado en este trabajo. El balance
de materia se formula sin términos de acumulacion, de modo que la masa que entra en
cada etapa del proceso es igual a la masa que sale.

El analisis de sensibilidad es una herramienta que permite evaluar cémo varian los
resultados del modelo frente a cambios en determinados parametros de entrada. Su
aplicacion permite identificar cuales de estos parametros ejercen una influencia
significativa sobre los resultados obtenidos. En este caso, la produccién total de metano.

1.3.3 Fundamentos del proceso
1.3.3.1 Digestion anaerobia

En este apartado se describe el enfoque seguido para analizar y comparar los dos casos
considerados en este trabajo. La metodologia se basa en la definicién de las distintas
etapas del proceso, los modelos empleados para describir cada una de ellas y las
condiciones de operacién asumidas, con el fin de poder cuantificar la produccién de
biometano en cada caso.

El anaerobic digestion model No. 1 (ADM1), desarrollado por Batstone et al. constituye
el modelo de referencia para la digestién anaerobia y describe el proceso como un
reactor continuo perfectamente mezclado (CSTR), asumiendo condiciones de operacion
constantes [5].

La digestion anaerobia puede llevarse a cabo bajo distintos regimenes de temperatura,
que influyen directamente en la actividad de los microorganismos responsables del
proceso. En funcién de la temperatura de operacion, se distinguen principalmente dos
regimenes: mesofilo y termdfilo. El régimen mesdfilo corresponde a temperaturas
moderadas, tipicamente en el intervalo de 35 a 38°C, en el que actuan microorganismos
denominados mesodfilos. Este régimen se caracteriza por una mayor estabilidad del
proceso, una menor sensibilidad a variaciones en las condiciones de operacion y una
amplia implantacion en instalaciones reales de digestién anaerobia. Por otro lado, el
régimen termdfilo opera a temperaturas mas elevadas habitualmente en torno en los 50
°C a 55 °C, y emplea microorganismos termofilos. Aunque este régimen puede presentar
mayores velocidades de reaccion, suele ser mas sensible a perturbaciones y requiere
un control mas estricto de las condiciones de operacion. Segun Tchobanoglous et al. [6]
el régimen mesdfilo es el mas utilizado en plantas a escala real debido a su mayor
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estabilidad operacional y con menor sensibilidad a inhibidores y menores requerimientos
energéticos

De esta manera Ward et al. [7] y Appels et al. [8], indican que aunque el régimen termofilo
puede ofrecer mayores velocidades de reaccion el régimen mesofilo presenta ventajas
significativas desde el punto de vista de la ingenieria de procesos tales como una mayor
estabilidad microbiolégica, menor sensibilidad a inhibidores y menores requerimientos
energéticos para el calentamiento del digestor.

En linea con estas consideraciones, Tchobanoglous et al [6], en su articulo cientifico
sobre tratamiento biolégico de residuos, indica que la digestion anaerobia mesdfila a
temperaturas de 35 °C es el estandar en la mayoria de plantas de tratamiento de
residuos organicos y lodos, debido a su fiabilidad y facilidad de operacién continua.

Por estos motivos, en el presente Trabajo de Fin de Grado se adopta un régimen
mesofilo, con una temperatura de operacion asumida de 35-38 °C, representativa de
instalaciones industriales reales. Esta eleccion permite modelar el digestor anaerobio
como un reactor CSTR operando en régimen estacionario aproximando la produccién
de biogas a partir de rendimientos globales de metano por unidad de sélidos volatiles
sin haber de recurrir a modelos cinéticos detallados que exceden el alcance de este
estudio.

1.3.3.2 Upgrading de biogas mediante separacion por membranas (con
desulfuracion previa)

El biogas producido en el digestor anaerobio esta compuesto principalmente por CH, y
CO,, y contiene ademas pequefas cantidades de otros compuestos, entre los que
destaca el sulfuro de hidrégeno (H,S). La presencia de H,S resulta problematica debido
a su caracter corrosivo y toxico, asi como a su efecto negativo sobre los equipos de
upgrading y los catalizadores utilizados en etapas posteriores. Por este motivo, en las
instalaciones industriales de biogas se incorpora habitualmente una etapa de
desulfuracién previa al proceso de upgrading. Segun Ryckebosch et al. [9], la
eliminacion del H,S constituye una etapa indispensable en el acondicionamiento del
biogas antes de su purificacion, ya que incluso concentraciones reducidas pueden
afectar de forma significativa al rendimiento y la vida util de las membranas poliméricas.
De forma consistente, Bauer et al. [10] indican que la desulfuraciéon se sitda
normalmente aguas arriba del sistema de separacidon por membranas, permitiendo
proteger los médulos de membrana y garantizar una operacion estable y prolongada.
Tras la eliminacién del H,S, el biogas desulfurado se somete al proceso de upgrading,
cuyo objetivo es incrementar el contenido de metano mediante la separacion del CO..
Entre las tecnologias disponibles, la separaciéon por membranas se encuentra entre las
mas utilizadas a escala industrial debido a su modularidad, bajo consumo energético y
facilidad de operacion. De acuerdo con Ryckebosch et al. [9], los sistemas de
membranas aprovechan la mayor permeabilidad del CO, frente al CH,, permitiendo
obtener biometano con elevadas purezas mediante una o varias etapas de separacion.

1.3.3.3 Reactor de metanacion

En el caso propuesto, la corriente de CO, separada durante el proceso de upgrading
(off gas), que en los sistemas convencionales se libera a la atmosfera, se valoriza
mediante su conversién a CH, en un reactor de metanacién. Este proceso se basa, en
la reaccion de Sabatier [11], ampliamente estudiada en el marco de las tecnologias
Power-to-Gas, las cuales permiten transformar el exceso de hidrogeno y CO, en
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combustibles sintéticos con alto valor energético. La reaccioén global que tiene lugar se
expresa como:

CO, + 4H, - CH, + 2H,0

Esta reaccion es fuertemente exotérmica con una entalpia estandar de reaccién de —165
kJ/mol [11], lo que condiciona de forma decisiva las condiciones de operacion del
proceso de metanacion. De acuerdo con la revisién exhaustiva realizada por Rénsch et
al. [12], la metanacion de CO, a escala industrial se lleva a cabo mayoritariamente en
reactores cataliticos, debido a su elevada actividad y a su adecuada integracién en
esquemas Power-to-Gas operando a presiones moderadas.

La temperatura y la presion de operacion del reactor se consideran como parametros
de estudio, dado que influyen de manera significativa en la conversion del CO, y en el
rendimiento global del proceso de metanacién. Diversos autores [13,14] indican que la
actividad catalitica de la metanacion de CO,, es significativa a temperaturas superiores
a aproximadamente 250 °C, siendo habitual su operacion en el intervalo de 250-350 °C.
En este trabajo, como caso base se adopta una temperatura de operacion de 300 °C y
una presion de 10 atm, valores representativos de condiciones industriales y de
laboratorio ampliamente reportadas para la metanacion catalitica. A partir de este caso
base, se analizan distintos rangos de temperatura y presion con el fin de evaluar su
influencia sobre la produccién de metano.

1.3.3.4 Produccién de hidrégeno mediante electrélisis PEM

En el escenario propuesto, se opta por la tecnologia de electrolisis de membrana de
intercambio proténico (PEM) [15], para la produccion de hidrogeno destinado al proceso
de metanacion. La eleccion de esta tecnologia se fundamenta en su elevada pureza de
hidrogeno, su capacidad de operacion dinamica y su idoneidad para sistemas Power-
fo-Gas integrados con energias renovables [16].

A diferencia de la electrdlisis alcalina convencional, que emplea soluciones liquidas de
hidroxido de potasio como electrolito, la tecnologia PEM utiliza una membrana
polimérica solida que actua simultaneamente como electrolito y separador de gases.
Esta configuracién permite trabajar con mayores densidades de corriente y obtener
hidrégeno con purezas superiores al 99,99% [17], lo que resulta especialmente
ventajoso en procesos posteriores como la metanacion catalitica.

En cuanto a la presién de operacion, el electrolizador PEM se considera operando a una
presién moderada en el lado del hidrégeno, del orden de 20-30 bar, representativa del
funcionamiento habitual de este tipo de sistemas a escala industrial. A diferencia de la
electrélisis alcalina, la tecnologia PEM permite operar directamente a presiones mas
elevadas sin comprometer la estabilidad del sistema, lo que puede reducir o incluso
evitar etapas posteriores de compresion del hidrégeno [18].

Dado que en este estudio el electrolizador se describe mediante un enfoque global y la
presién no condiciona los balances de materia ni la integracion con la etapa de
metanacion, se asume una presion constante y no se analiza su influencia como variable
del modelo.

Finalmente, la corriente de metano producida en el reactor de metanacién se suma a
la corriente de biometano obtenida en el proceso de upgrading, permitiendo evaluar el
incremento de la produccién total de metano alcanzado en el escenario propuesto.
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2.Metodologia
2.1.Definicion del caso de estudio y datos de partida

Con el fin de analizar y comparar cuantitativamente los dos escenarios de valorizacion
del biogas considerados en este trabajo, se define un caso de estudio basado en la
generacion de residuos sélidos urbanos (RSU) de un municipio real. Como caso de
referencia se ha seleccionado el municipio de Sant Cugat del Vallés, debido a la
disponibilidad de datos publicos y actualizados sobre poblacion y generacion de
residuos.

El numero de habitantes empleado, 97.959, se obtiene del Instituto de Estadistica de
Catalunya (IDESCAT) para Sant Cugat del Vallés [19].

El numero de habitantes del municipio se obtiene a partir de datos oficiales del Instituto
de Estadistica de Catalufia (IDESCAT), mientras que la generacion de residuos solidos
urbanos per capita se toma de estadisticas municipales publicadas para el mismo
ambito geografico. A partir de estos datos, se estima la cantidad total anual de RSU
generados en el municipio.

La generacion de residuos sélidos urbanos per capita de 1,19 kg/habitante-dia se extrae
de estadisticas de residuos municipales disponibles en el portal de residuos del mismo
municipio o datos oficiales de gestion municipal (IDESCAT) [20].

Multiplicando estos dos valores se obtiene un total anual de RSU de 42.548 t/afio,
calculado como:

1,19 kg
cada habitante

97.959 habitantes - -365 dias = 42.548 t/afio

Dado que no la totalidad de los residuos urbanos es susceptible de ser tratada mediante
digestién anaerobia, se considera uUnicamente la fraccidén organica de los residuos
soélidos urbanos (FORSU) como corriente de entrada al digestor. De acuerdo con datos
del Instituto para la Diversificacién y Ahorro de la Energia (IDAE), la fracciéon organica
de los residuos sélidos urbanos representa aproximadamente el 44% del RSU total. Este
valor se adopta como referencia en el presente trabajo para estimar la cantidad de
residuo organico disponible para digestion anaerobia [21].

FORSU = 0,44 - 42.548 t/afio = 18.721 t/afio

Para caracterizar la fraccion organica alimentada al digestor anaerobio, se adoptan
valores representativos de composicion de residuos organicos municipales,
ampliamente utilizados en estudios de digestion anaerobia. En concreto, se asume un
contenido de materia seca (MS) del 10% [22] sobre la masa total de FORSU y que el
80% de dicha materia seca corresponde a solidos volatiles (SV), que representan la
fraccion biodegradable susceptible de ser transformada en biogas.

A partir de la cantidad anual de FORSU calculada (18.721 t/afio), se obtiene la
cantidad de materia seca como:

MS = 0,10 - 18.721 t/afio =1.872 t MS/afio

De esta materia seca, se ha considerado que el 80% corresponde a soélidos volatiles,
por lo que la cantidad anual de sélidos volatiles disponibles para la digestion anaerobia
donde la fraccion organica representa aproximadamente entre el 70-80% de los sélidos
totales Zhang et al. [23] se calcula como:
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SV =0,80 - 1.872t MS/afio =1.498 t SV/afo

La produccién de metano se estima a partir de un rendimiento especifico del metano de
438 L CH,/kg de sélidos volatiles (SV), valor representativo de la digestiéon anaerobia de
residuos organicos municipales en condiciones mesdfilas. Este rendimiento se basa en
valores tipicos reportados en el Manual de Metodologia BIOGEMIS [24] del Instituto
para la Diversificacion y Ahorro de la Energia (IDAE, 2020), en el que se recogen
parametros de referencia para la estimacion de produccion de biogas a partir de sélidos
volatiles de sustratos organicos municipales en digestion anaerobia.

Aplicando dicho rendimiento a la cantidad de sélidos volatiles obtenida, la produccién
anual de metano se calcula como:

Produccion de CH, = 1.498 t SV/afio - 438 L CH,/kg SV

Teniendo en cuenta la conversidn de unidades
(1t=1.000 kg; 1.000 L = 1 Nm?), se obtiene:

Produccion de CH, = 655.996 Nm?® CH,/afo

El biogas producido mediante digestion anaerobia de residuos organicos esta
compuesto mayoritariamente por metano (CH,) y dioxido de carbono (CO,), con
pequefas cantidades de otros gases en trazas. En el articulo de “Biogas upgrading” de
Li et al. [25], se indica que el biogas generado a partir de digestién anaerobia contiene
tipicamente entre un 50-70% en volumen de metano y entre un 30-50% en volumen de
dioxido de carbono, dependiendo del sustrato y de las condiciones de operacién del
digestor.

Dado que estos rangos engloban los valores habituales reportados para biogas
procedente de residuos organicos municipales, en este trabajo se adopta una
composicion representativa de biogas crudo del 62% en volumen de CH, y 38% en
volumen de CO,, valores situados dentro de los intervalos indicados por dichos autores.
Entonces, a partir de la produccion total de biogas estimada, se obtienen los siguientes
caudales anuales de cada componente:

CH,: 0,62 - 655.996 Nm?®/afio = 406.717 Nm?* CH,/afio
CO,: 0,38 - 655.996 Nm®*afio = 249.278 Nm?* CO,/afio

El biogas generado en la digestién anaerobia contiene, ademas de metano (CH,) y
diéxido de carbono (CO,), trazas de otros compuestos gaseosos, entre los que se
encuentra el sulfuro de hidrogeno (H,S). En el caso especifico del biogas procedente
de residuos organicos municipales, Tchobanoglous et al. [6] indica que las
concentraciones de H,S suelen ser inferiores a las observadas en biogas generado a
partir de purines o residuos industriales, debido al menor contenido de compuestos
sulfurados en la fraccidon organica municipal. Pero incluso a bajas concentraciones el
H,S forma parte de un componente problematico desde el punto de vista de la operacion
del proceso. Ryckebosch et al. [9] sefala que la presencia de H,S en el biogas puede
provocar fendmenos de corrosion y una degradacion acelerada de los materiales sobre
todo en sistemas de upgrading basados en membranas poliméricas. En la misma linea,
Xie et al. [25] destaca que el H,S afecta negativamente a la vida util y al rendimiento de
las tecnologias de purificacion de biogas, por lo que su eliminacion previa resulta una
practica habitual en instalaciones industriales.
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En el presente Trabajo de Fin de Grado se asume una etapa de desulfuracion previa de
manera que el biogas alimentado al upgrading se considera libre de H,S. Este supuesto
permite simplificar el analisis del proceso de separacion por membranas, centrando el
estudio en los componentes mayoritarios del biogas CH, y CO, que son los importantes
para la comparacién de escenarios planteada.

El biogas obtenido a la salida del digestor anaerobio presenta una pureza de metano
insuficiente para su utilizacion directa como sustituto del gas natural. Por este motivo
como sefiala Ryckebosch et al.[9] una Unica etapa de membranas no resulta suficiente
para alcanzar las elevadas purezas de metano requeridas, debido a la separacion no
ideal entre CH, y CO, ya que hay perdidas en cada etapa de separacion entonces se
ha supuesto necesario tres etapa de upgrading del biogas, cuyo objetivo es incrementar
la pureza del metano mediante la separacién del COs,.

Bailera et al [17] indica que la disposicibn de varias etapas de separacion por
membranas en serie permite incrementar progresivamente la concentracion de metano
llegando a calidades de biometano adecuadas para su uso energético. Es por eso que
con estas consideraciones en el presente trabajo se adopta un sistema de tres etapas
de separacion por membranas poliméricas en serie para modelar el proceso de
upgrading del biogas, permitiendo alcanzar una elevada pureza de metano de acuerdo
con los criterios técnicos habitualmente empleados en instalaciones reales.

En el caso propuesto se asume un rendimiento de separacion del 98% [26] en cada
etapa, valor adoptado como hipdtesis de calculo representativa del comportamiento de
sistemas de upgrading por membranas. Este rendimiento se interpreta como la fraccion
del metano que se recupera en la corriente principal de cada etapa mientras que el 2%
restante se ha considerado perdida asociada principalmente al arrastre de metano hacia
la corriente rica en CO,. Este enfoque permite representar de forma simplificada pero
realista las pérdidas inevitables del proceso, sin recurrir a un modelado detallado de
transporte a través de las membranas.

En el caso propuesto se asume un rendimiento de separacion del 98% en cada etapa,
valor adoptado como hipétesis de calculo representativa del comportamiento de
sistemas de upgrading por membranas. Este valor se ha obtenido a partir de considerar
pérdidas de metano del orden del 2% [26], asociadas al denominado methane slip, tal y
como se reporta en procesos de upgrading por Carranza-Abaid et al.

Como resultado, la corriente principal a la salida de la tercera etapa alcanza una pureza
del 97% [27] en volumen de CH,, valor coherente con los rangos tipicos de biometano
obtenidos en procesos de upgrading, segun Carranza-Abaid et al. Paralelamente, se
genera una corriente secundaria u off-gas, compuesta mayoritariamente por CO, y por
las pérdidas de metano acumuladas en cada etapa, que en el escenario convencional
se considera una corriente residual.

Este planteamiento permite cuantificar de forma coherente los caudales de metano
recuperado y de didxido de carbono separado, estableciendo la base para la
comparacion entre el escenario convencional y el escenario propuesto, en el que el CO,
del off-gas es valorizado mediante metanacion.

El upgrading se modela mediante un sistema de tres etapas de separacién por

membranas dispuestas en serie, de acuerdo con configuraciones habituales en
aplicaciones industriales. Dado que la separacion entre CH, y CO, no es ideal en una
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Unica etapa, se asume un rendimiento de separacion del 98% en cada etapa, valor
representativo del comportamiento de sistemas reales de upgrading por membranas.

Este rendimiento se interpreta como la fraccion de metano que se recupera en la
corriente principal de cada etapa. El 2% restante que corresponde al methane slipe se
considera pérdida asociada al arrastre de metano hacia la corriente rica en CO, (off-
gas). Para simplificar el modelo se asume que las pérdidas en cada etapa son las
mismas y que el CO, separado se acumula progresivamente en la corriente secundaria.

En la primera etapa, el caudal de metano que entra corresponde al metano total
presente en el biogas crudo:

406.717 Nm3

CH, entrada etapa 1: Vcy, .. ctapa 1= —

Aplicando un rendimiento del 98%, el metano que se recupera en la corriente principal
3
hacia la siguiente etapa es: 0,98-406.717=398.583 1:%

La pérdida asociada en esta etapa es del 2%, que se considera arrastrada junto con el
3
CO, separado: 0,02-406.717=8.134 ———

En la segunda etapa, el metano de entrada corresponde al metano recuperado en la
etapa anterior:

398.583 Nm?3

CH, entrada etapa 2: Vcy, . .40 ctapa 2= —

Aplicando nuevamente un rendimiento del 98%:

3
Vew, -0,98 -398.583=22278 MM
ano

La pérdida de metano en esta etapa es:

3
Ve, 0,02 -398.583= 722 N

En la tercera etapa, el metano de entrada es:

CH, entrada etapa 3:
v 383.798 Nm3
CHyentrada etapa3 = afio

Aplicando el mismo rendimiento del 98%, el metano recuperado a la salida final del
upgrading es:

383.798 Nm3

afio

Ven, =0,98 -390.611=

La pérdida de metano en esta ultima etapa es:
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3
Vew, -0,02 -390.611= 2212 N

ano

Como resultado del proceso de upgrading, se obtienen dos corrientes principales:
Corriente 1: Biometano purificado

383.798 Nm?3

La corriente principal a la salida de la tercera etapa contiene V¢y, - o lo que

corresponde a una pureza del 97% en volumen, valor adoptado como objetivo de
calidad del biometano para su uso energético.

Corriente 2: Off-gas del upgrading

La corriente secundaria (off-gas) esta compuesta mayoritariamente por el CO, separado
y por las pérdidas de metano acumuladas en las tres etapas. Dado que se asume una
desulfuracién previa al upgrading, esta corriente se considera libre de H,S.

El volumen total de CO, en el off-gas se obtiene sumando el CO, presente inicialmente
en el biogas y el CO, separado en cada etapa, resultando

v 265.384 Nm?3
Coz,off gas= afio

Esta corriente constituye, en el escenario convencional, una corriente residual que se
libera a la atmdsfera, mientras que en el escenario propuesto se emplea como
alimentacion al reactor de metanacion.

En el escenario propuesto, la corriente de dioxido de carbono separada durante el
proceso de upgrading del biogas se valoriza mediante un proceso de metanacion
catalitica, basado en la reaccion de Sabatier. En esta etapa, el CO, procedente del off-
gas del upgrading reacciona con hidrogeno para producir metano adicional,
incrementando asi la produccién total de biometano del sistema.

El hidrogeno necesario para la reaccion se obtiene mediante electrdlisis PEM,
considerada en una etapa previa e integrada en el sistema. De este modo, el reactor de
metanacion se alimenta con dos corrientes:

CO, procedente del off-gas del upgrading, H, producido en el electrolizador.
La reaccion global considerada es la reaccion de Sabatier [11]:

CO, + 4H, —» CH, + 2H,0

El modelo adoptado es estequiométrico, asumiendo que el CO, y el hidrégeno
reaccionan segun las proporciones molares indicadas por la ecuacién global. De este
modo, por cada mol de CO, convertido se produce un mol de CH, y se consumen cuatro
moles de H,.

Este enfoque es habitual en estudios [28, 29] de integracion de procesos y analisis
comparativos de sistemas Power-to-Gas, donde el objetivo principal es cuantificar la
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produccion adicional de metano sin abordar el disefio detallado del reactor ni la cinética
de reaccion.

Se asume una eficiencia global de conversion del 95% [30] en el reactor de metanacion.
Este valor representa la fraccion del CO, alimentado que se convierte efectivamente en
metano y es coherente con valores reportados en la literatura para sistemas de
metanacion catalitica operando en condiciones industriales.

Dado que la estequiometria de la reaccién establece una relacién molar 1:1 entre CO,
convertido y CH, producido, y que ambos gases se expresan en condiciones normales,
el volumen de metano generado en el reactor es:

Nm?3 CO, 1 mol 1000L 1 mol CH
Ven _265.384 2.0/f gas . : : &
4producido afio 2245LaCNormales 1m®  1molCOgp
22.45LaCNormales 1Nm®_ 265384 Nm3CH,,
1 mol CHy, 1000 L afio

Teniendo en cuenta una eficiencia del 95% en el reactor de metanacion

265.384 Nm3CH, _ 2521148 Nm3CH,,
_— = . 0’95 = -
ano ano

Este valor corresponde a la produccion adicional de metano obtenida mediante la
valorizacién del CO, del off-gas.

El hidrégeno requerido para la reaccion se determina directamente a partir de la
estequiometria de la reaccidon de Sabatier. Por cada mol de CO, convertido, se requieren
cuatro moles de hidrogeno. A partir de la cantidad de metano producida, se calcula el
consumo total de H, necesario para el proceso de metanacion.

Segun la reaccion de Sabatier, por cada mol de CO, convertido se consumen 4 moles
de H,. Se emplea el volumen molar de los gases ideales en condiciones normales:

22,45 L
molar = W
252.1148 Nm3CH,, . 1000L 1molCH, 4molH, _ mol H,
Hy= afio 1m3 22,45L  1mol CH, =41.248.696,22 afio
Utilizando el peso molecular del hidrogeno: Pmy,=2,016 ﬁ
my,=41.248.606,22 7202 - 2,016 £ - 8= 83.157,37 £
kgH, 1Nm3 _ Nm?3
83.157,37 — 924.998,553 —
afno 0,0899 kg afio
3
Teniendo en cuenta que la densidad del hidrégeno: #r:gkg en condiciones

normales 1 m3=1 Nm3

Este valor representa la cantidad anual de hidrégeno necesaria para el reactor de
metanacion.
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Para saber cuanta agua se requiere para producir el Hidrogeno necesario para la
metanacion se tiene que utilizar la reaccion de electrdlisis del agua del electrolizador

En el electrolizador PEM, la produccién de hidrégeno tiene lugar mediante reacciones
electroquimicas que ocurren en dos electrodos: anodo y catodo [31]. En el catodo se
produce la reaccién de reduccién, donde los protones se combinan con electrones para
formar hidrégeno molecular segun la reacciéon: 2H* + 2e~ — H,

El hidrogeno generado en esta etapa se obtiene con elevada pureza y se introduce
directamente en el reactor de metanacién, donde reacciona con el CO, procedente del
off-gas del proceso de upgrading.

Por otro lado, en el anodo tiene lugar la reaccién de oxidacion del agua, generandose
. 1 —
oxigeno, protones y electrones: H,0 — 502 + 2H*+ 2e

La reaccion global considerada para la produccion de hidrogeno en el electrolizador es
la electrolisis del agua: 2H,0 — 2H, + O,

A partir de esta estequiometria, se determina el Volumen de H,O necesaria para
producir el hidrégeno requerido en el electrolizador

molH, 2molH,0 18g H,0 1cm?®  1x107%m3
afo 2molH, 1mol H,O 1g H,0 1cm3

m3 H,0

afo

41.248.696,22 = 742,4765

Este hidrégeno se considera suministrado integramente por el electrolizador, por lo que
el calculo del reactor de metanacién permite a su vez, determinar de forma inversa la
produccion minima de hidrégeno necesaria en la etapa de electrdlisis.

Las condiciones de operacion del reactor se consideran constantes y se fijan en 300 °C
y 10 atm, valores representativos de sistemas de metanacion catalitica reportados en la
definicion. Dado que el reactor se modela mediante conversiones globales estas
condiciones no se emplean para resolver balances energéticos ni cinéticos, sino como
referencia para justificar la conversién asumida.

La reaccion de Sabatier es fuertemente exotérmica, con una entalpia estandar de
reaccion de: AHo=-165 -2 [14]

A partir de la entalpia de reaccion y del caudal anual de metano producido, se calcula
el calor total liberado (porque es exotérmica la reaccién) en el reactor de metanacion,
expresado en kWh/afio

252.1148 Nm3CH, 1000 L

afio 3 _ 10.312.174,05 mol CH
V molar CH, = e = 4

1 mol

afio

(Q) calor total liberado (porque es exotérmica la reaccion) en el reactor de metanacion,
calor que se necesita para combustionar el CH,

10.312.174,05 mol CH, -1649K] _ —1.700.477.501,53 K]
afno mol afno
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(Q) que se necesita para combustionar el CH, en distintas unidades, calor minimo que

se requiere
—1.700.477.501,53 K] 1 afo 1 dia 1 hora
afo 365 dias 24 horas 3600 s

= -53,92 kW

Tabla resumen de las corrientes en el caso convencional:

Descripcion Caudal
RSU generado por municipio 42548 — 1
habitante-afio
FORSU alimentada al digestor 18.721 —tonCHs
habitante-ano
Materia seca en el digestor 1.872 tonMS
afo
Solidos volatiles 1.498 tonsv

afio

Caudal total de Biogas crudo generado en la
salida del digestor que contiene CO2 y CH4

655.995,625 w

249,278,337 N4 C:

406.717,287 —N”‘ de CHy
Metano obtenido tras el upgrading 383.798 Nm? de CH,
Off-gas del upgrading 265.384 Nm3 de CO,

Tabla resumen de las corrientes en el caso propuesto:

Descripcion Caudal

RSU generado por municipio 42548 — 0
habitante-ano

FORSU alimentada al digestor 18.721 —onCHs
habitante-ano

Materia seca en el digestor 1.872 tonMS

Solidos volatiles 1.498 tonsv

Caudal total de Biogas crudo generado en la
salida del digestor que contiene CO2 y CH4

655.995 625 N de biogis
’ afio

249.278,337 N”‘—doco

406.717,287 N’ deChe
Metano obtenido tras el upgrading 383.798 Nm? de CH,

afio

Off-gas del upgrading 265.384 Nm? de CO,
Hidrogeno producido en el electrolizador 924.998 553 Nm? de Hp
PEM
Metano adicional producido en la metanacién 252 1148 Nm? de CH,y
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1.2.3.5 Representacion esquematica de la comparacion de ambos casos

Con el fin de facilitar la visualizacion global del sistema analizado, en las Figuras 1y 2
se presentan los diagramas de flujo correspondientes al caso convencional y al caso

propuesto. Estos esquemas sintetizan las principales etapas del proceso descritas en
los apartados anteriores.

RSU =) FORSU

Digestor Anaerobio

y

Digestato (s6lido + liquido) BioIés crudo

4
Desulfuracion

Upgrading
en 3 etapas

R |
V

Biometano Off-gas (CO, emitido en la atmosfera)

Figura 1: Diagrama de flujo del caso convencional

RSU =) FORSU

Digestor Anaerobio

v

Digestato (sélido + liquido) Biogas crudo

L
Desulfuracion

Upgrading
en 3 etapas

Biometano Off-gas (CO,)

Reactor de metanacion . -
E=======) CH, producido adicional

catalitica

Hz
Electricidad )

Electrolizador
Agua ) PEM

Figura 2: Diagrama de flujo del caso propuesto
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2.2 Analisis de sensibilidad del reactor de metanacion con MATLAB

Con el fin de evaluar la influencia de las principales variables operativas sobre la
produccion total de metano se realiza un analisis de sensibilidad del sistema mediante
simulacion en MATLAB versién R2022b. Este analisis permite estudiar como varia la
produccion anual de CH, cuando se modifican de forma controlada determinados
parametros del proceso, manteniendo el resto constantes.

El analisis de sensibilidad se lleva a cabo tomando como referencia un punto de disefo
que representa el funcionamiento base correspondiente a los valores obtenidos
previamente a partir de los balances de materia del proyecto. Este punto de disefio
incluye la produccién de metano del caso convencional (digestion anaerobia y
upgrading) asi como la produccion adicional de metano en el caso propuesto mediante
electrélisis y metanacion operando a 300 °C y 10 atm, con un caudal de hidrégeno
determinado por el electrolizador.

A partir de este estado base, se analiza de forma independiente el efecto de cuatro
variables clave:

la cantidad de materia organica alimentada al sistema,

la disponibilidad de hidrogeno para la reaccién de metanacion,
e |a temperatura del reactor de metanacion,

y la presidén de operacion del reactor.

Estas variables se han seleccionado por ser las que tienen mayor impacto sobre la
produccion de metano y sobre la viabilidad del sistema Power-to-Gas.

La variable A_factor es un factor adimensional que representa la variacion de la cantidad
de materia organica alimentada al digestor anaerobio respecto al caso base. Un valor
de A factor = 1 corresponde a la carga organica real del caso de estudio, mientras que
valores inferiores o superiores representan una reduccion o ampliacion de la escala de
la planta.

El parametro AH, representa la fraccion de hidrégeno disponible para la reaccién de
metanacion respecto al caso base. Este factor permite analizar el efecto de una mayor
o menor disponibilidad de hidrégeno que puede deberse a cambios en la potencia del
electrolizador o en su numero de horas de operacién anual.

La temperatura del reactor de metanacién se varia en el intervalo comprendido entre
250 °C y 400 °C, rango que engloba las condiciones de operacion habituales de la
metanacion catalitica de CO, sobre catalizadores de niquel. A temperaturas inferiores a
250 °C la cinética de la reaccion es demasiado lenta mientras que a temperaturas
excesivas la reaccion se desfavorece termodinamicamente y aumenta el riesgo de
degradacion del catalizador por formacion de carbono.

Para representar este comportamiento de forma simplificada, se emplea una funcion de
tipo gaussiano centrada en 300 °C que ensefa la existencia de una temperatura 6ptima
de operacion. Esta formulaciéon permite mostrar de manera realista la pérdida de
eficiencia del reactor cuando se opera alejandose del punto éptimo sin haber de recurrir
a un modelo cinético detallado.
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Aunque el reactor de metanacion se ha evaluado en este trabajo a una presion base de
10 atm, se ha considerado un rango de presiones comprendido entre 5 y 20 atm para el
analisis de sensibilidad.

Este rango permite estudiar la influencia de la presion sobre la produccién de metano y
comprobar la variacion frente cambios en las condiciones de operacion sin que ello
implique un redisefo del reactor.

La produccion total de CH, del sistema se calcula como la suma de dos contribuciones:

Con la produccion de metano del caso convencional, procedente de la digestion
anaerobia y el upgrading del biogas.

Con la produccién adicional de metano generada en el reactor de metanacion a partir
del CO, del off-gas y el hidrogeno procedente de la electrdlisis.

Este planteamiento permite comparar de forma directa el comportamiento del sistema
convencional frente al escenario propuesto y evaluar la mejora obtenida en términos de
produccion total de metano que es uno de los objetivos mas importantes.

En la Figura 3 se observa la produccion total anual de metano en funcion de la carga

organica alimentada al sistema y de la disponibilidad de hidrogeno para la reaccion de
metanacion.

5 Produccion total de CH ,en funcion de Ty P (A,

'actor=1’ ’\H2=1)

Produccién anual de CH, [106 Nm®/afio
&
S o

250

Temperatura del reactor, T [°C]
Presion del reactor. P [atm]

Figura 3: Produccion total de CH, en funcion de Ty P (Asqcror=1, An,=1)

En el eje X se representa la presion de operacion del reactor de metanacion que varia
entre 5 y 20 atm. En el eje Y se representa la Temperatura del reactor que varia

aproximadamente entre 250 y 400 °C. En el eje Z se representa Produccion total anual
de CH, [10® Nm?3/afio].

En la Figura 4 se representa la produccion total anual de metano en funcién de dos
variables de operacién del sistema: la carga organica tratada en el digestor y la cantidad
de hidrégeno disponible para la metanacion.
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Produccion total de CH4 en funcion de A’ador y ,\H2

SOOI 2
> 0o o N
o
o

o
w

Produccion anual de CH, [10° Nm¥/aio]
i)
AN

1

0 05

Factor de carga organica, A
Factor de hidrogeno, A, [-]
2

[

factor

Figura 4: Produccion total de CH, en funcion de Agqcror Y An,

En el eje X se representa la carga organica de entrada al digestor mediante el factor
Afactor» 9ue indica como cambia la cantidad de residuo tratado respecto al caso base.
En el eje Y se representa el hidrogeno disponible para la metanacién expresado
mediante el factor 4, que ensefia la cantidad de hidrogeno procedente de la electrdlisis
en relacién con el valor de referencia. En el eje Z se muestra la produccion anual total
de metano que incluye tanto el metano generado en el digestor anaerobio como el
metano adicional producido en el reactor de metanacién mediante la reaccién de
Sabatier.

El grafico muestra que en cuanto mas residuos entran en el digestor y cuanto mayor es
la disponibilidad de hidrégeno en el reactor mayor es la produccion total de metano de
la planta. La mayor produccion se alcanza cuando ambos factores toman valores
elevados ya que el digestor produce mas biogas y el reactor de metanacién puede
convertir una mayor cantidad de CO, en CH,.

En la Figura 5 se representa la variacion de la eficiencia global del reactor de metanacion
en funcién de la temperatura de operacion y de la presion del reactor.

Eficiencia del reactor Sabatier en funcionde Ty P )

=

o
o
’

(=3
=}
/

o
ES
/2

o
N

Eficiencia total del reactor [-]

(=]
y

5 250

Temperatura del reactor, T [°C]
Presion del reactor, P [atm] )

Figura 5: Eficiencia del reactor Sabatier [11] en funcion de Ty P
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En el eje X se muestra la temperatura del reactor, expresada en grados Celsius (°C). En
el eje Y se representa la presion de operacion del reactor, en atmaésferas (atm). En el
eje Z se indica la eficiencia total del reactor, definida como un parametro adimensional
que representa la fraccion del potencial maximo de conversién alcanzado bajo cada
combinacion de temperatura y presion.

Los colores frios (azules) indican valores bajos de eficiencia mientras que los colores
cdalidos (amarillos y rojos) corresponden a condiciones de operacion mas favorables,
donde la eficiencia del reactor es mayor.

Del grafico se observa claramente que la eficiencia del reactor presenta un maximo
alrededor de los 300 °C lo que coincide con el intervalo de operacion optimo del
catalizador de niquel empleado habitualmente en la reaccion de Sabatier [11]. A
temperaturas inferiores la eficiencia disminuye porque que la reaccién avanza
lentamente mientras que a las temperaturas mas elevadas la eficiencia vuelve a
reducirse ya que el equilibrio de la reaccion se desplaza de forma desfavorable

En cuanto a la presion, se aprecia que el aumento de la presion favorece la eficiencia
del reactor, especialmente en el rango comprendido entre 5 y 20 atm. Este
comportamiento es coherente con la estequiometria de la reaccion de Sabatier, en la
que se produce una disminucion del numero de moles gaseosos por lo que presiones
mas altas favorecen la formacién de metano.

2.3 Beneficio ambiental y econémico asociado a la revalorizaciéon del CO,

En el esquema convencional de digestién anaerobia con upgrading, el CO, separado
durante el proceso se libera a la atmdsfera. En el caso propuesto, la integracion de un
electrolizador y un reactor de metanaciéon permite transformar el CO, separado en
metano adicional mediante la reaccion de Sabatier:

CO, + 4H, — CH, + 2H,0

De este modo, el carbono no se libera directamente a la atmésfera, sino que se
reincorpora al sector energético en forma de metano renovable, incrementando el
rendimiento global del sistema como ya se habia explicado anteriormente.

El CO, de origen biogénico no esta sujeto al régimen europeo de comercio de derechos
de emision (EU ETS), al considerarse neutro en términos de balance de carbono en
inventarios nacionales (/IPCC Guidelines; Directiva (UE) 2018/2001) [32].

La Ley 16/2017 del cambio climatico de Catalufa [33] establece objetivos de reduccion
de emisiones y transicion energética hacia modelos bajos en carbono. Aunque el CO,
biogénico no esté penalizado directamente, los proyectos que: reduzcan emisiones,
incrementen produccién renovable y mejoren la eficiencia de uso de recursos, en donde
habria un ahorro econémico si se dejara de emitir ese CO,.

2.4 La Agenda 2030 y su relaciéon con el modelo propuesto y Alineacién con los
Objetivos de Desarrollo Sostenible (ODS)

La Agenda 2030 plantea un conjunto de objetivos que buscan que el desarrollo
econdmico va de la mano con la sostenibilidad y el bienestar del planeta. Me he dado
cuenta de que el modelo que propongo encaja de forma bastante directa con varios de
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esos principios, especialmente porque la digestion anaerobia aprovecha residuos,
genera energia renovable y reduce emisiones al mismo tiempo [33].

El ODS 7 (Energia asequible y no contaminante) se relaciona directamente con el
modelo, porque permite producir biometano a partir de residuos organicos y al mismo
tiempo integrar hidrégeno verde obtenido por electrélisis, usando energia renovable
como la solar o la edlica. De esta forma, el proceso combina dos fuentes limpias: los
residuos biodegradables y la electricidad verde (electricidad que proviene de fuentes
renovables, es decir, de aquellas que no contaminan ni emiten CO, al producirse). Eso
hace que la energia final sea mucho mas sostenible y que no dependa de los
combustibles fésiles, ademas de fomentar la autonomia energética a nivel local.

También esta relacionado con el ODS 12 (Produccion y consumo responsables), porque
el sistema fomenta una gestion mas eficiente de los residuos. En lugar de tratarlos como
un problema, se aprovechan para producir energia y fertilizantes naturales, lo que
reduce el desperdicio y cierra el ciclo de los materiales.
De esta forma, se pasa de un modelo basado en usar y tirar a uno circular, donde los
recursos se mantienen en uso durante mas tiempo y se disminuye el impacto ambiental.

Otro aspecto que se relaciona con el ODS 13 (Accion por el clima) es la forma en que
el sistema aprovecha el CO, en lugar de liberarlo a la atmdsfera. Al capturarlo y volver
a usarlo dentro del propio proceso, se evita una parte importante de las emisiones y se
reduce el impacto ambiental del sistema.

También se puede relacionar con el ODS 9 (Industria, innovacién e infraestructura), ya
que este tipo de proyectos favorecen el desarrollo de nuevas tecnologias y soluciones
sostenibles. La combinacion de bioprocesos con energias renovables abre la puerta a
una industria mas moderna y respetuosa con el entorno. En el fondo, este modelo
demuestra que la ingenieria puede tener un papel real en la aplicacién de la Agenda
2030, transformando los residuos en recursos utiles y generando energia limpia a partir
de ellos.

2.5 Limitaciones del estudio

Ambos casos escenarios propuestos en este trabajo se han planteado con un enfoque
simplificado con el objetivo de poder comparar de forma clara el caso convencional de
produccion de biometano con el escenario propuesto que integra electrolisis y
metanacion. Para ello se ha descrito mediante balances de materia en estado
estacionario, lo que permite estimar la produccién anual de metano suponiendo un
funcionamiento estable de la planta.

En el caso del reactor de metanacion, este se ha representado a partir de la
estequiometria de la reaccidon de Sabatier y de una conversion global del CO,, sin entrar
en el desarrollo de un modelo cinético detallado ni en el estudio de los fendmenos de
transferencia de calor del reactor. El objetivo del trabajo no es disefar el reactor desde
el punto de vista cinético, sino estimar de forma aproximada la cantidad adicional de
metano que podria obtenerse al integrar esta etapa en una planta de biogas.

2.6 Implicaciones del estudio

Los resultados obtenidos en este trabajo ponen de manifiesto el potencial que puede
tener la integracién de un reactor de metanacion y un sistema de electrélisis en plantas
de digestién anaerobia. En el esquema convencional de valorizacion del biogas, el
dioxido de carbono separado durante el proceso de upgrading se considera una
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corriente residual que se libera a la atmésfera. Sin embargo, en el escenario propuesto
esta corriente de CO, se aprovecha como materia prima para producir metano adicional
mediante la reaccion de Sabatier [11].

Este planteamiento permite aumentar la produccién total de biometano del sistema y
mejorar el aprovechamiento del carbono contenido en el biogas, ya que parte del CO,
que normalmente se emitiria se transforma nuevamente en combustible renovable.
Desde un punto de vista energético, esto refuerza la idea de que las plantas de biogas
pueden evolucionar hacia sistemas mas integrados en los que se combinen tecnologias
de tratamiento de residuos con procesos Power-to-Gas.

Ademas la incorporacion de hidrogeno producido por electrélisis introduce una posible
conexiéon entre el sector de los residuos organicos y la produccion de hidrogeno
renovable, lo que abre nuevas oportunidades para el desarrollo de sistemas energéticos
mas circulares y con un mejor aprovechamiento de los recursos disponibles.

3. Andlisis econémico
3.1 Dimensionado preliminar del digestor anaerobio

En este estudio se considera que la planta opera en régimen continuo durante todo el
afo, de modo que el caudal medio de alimentacién se aproxima a partir de la masa
anual de FORSU calculada.

dias

Se considera operacion en régimen continuo durante todo el afio t,peracign= 365 o

toneladas

La cantidad anual de FORSU a tratar es: mp,, = 18.700 o

El caudal masico medio diario se obtiene como:

toneladas
M o = m_aﬁo = 5123 toneladas
diario 365 dias , —dia

afio

Para dimensionar el volumen del digestor mediante un tiempo de retencién hidraulica
(HRT), es necesario conocer el caudal volumétrico de alimentacion. El HRT constituye
uno de los parametros fundamentales en el disefio de digestores anaerobios, ya que
relaciona el volumen del reactor con el caudal de sustrato alimentado.[34] En este rango
de solidos, la densidad del material alimentado es cercana a la del agua, pudiendo
aproximarse razonablemente a 1000 kg/m?* (1 t/m3) [35].

tonelada

Palimentacion™ 1 m3

Con ello, el caudal volumétrico medio diario es:

toneladas
v _ Mdiario 51,23 dia = 5123 m3
diario™ ) L tonelada T Ohe i
Palimentacién 1 —3
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El digestor se modela como un reactor continuo perfectamente mezclado (CSTR),
coherente con el enfoque de ADM1 como modelo de referencia en digestion anaerobia

[2].

En condiciones mesdfilas, tipicas de operacién industrial, el tiempo de retencion
hidraulica suele situarse en el orden de varias semanas para residuos organicos
municipales, con el objetivo de garantizar estabilidad del proceso y conversion suficiente
de la fraccién biodegradable. En este estudio se adopta: HRT= 25 dias [36].

El volumen util del digestor se determina mediante la relacion:
. 3
Vaigestor=Vatario - HRT= 51,23 Z— - 25 dias = 1300 m?

Para la estimacion de los costes asociados al sistema de digestion anaerobia, se ha
partido de informacién técnica y econdmica proporcionada directamente por un
proveedor industrial del sector. Esta informacién permite relacionar el dimensionado
previamente calculado del digestor con valores econdmicos representativos de
instalaciones reales de caracteristicas similares.

Asi, los costes de inversion (CAPEX) y operacion (OPEX) del bloque de digestién
anaerobia se han estimado a partir de presupuestos proporcionados por la empresa de
suministros industriales Pro Tech continental, especializada en equipamiento para
plantas de digestion anaerobia, cuya informacién se recoge y detalla a continuacion.

En concreto, el proveedor ha facilitado una descomposicion de los principales equipos
que conforman el bloque de digestion anaerobia, junto con estimaciones de costes de
inversion y de operacion para cada uno de ellos.

Digestor con agitacion 350.000 € (accesorios, gasémetro, completo y montado)

Lista 4 equipos principales con CAPEX y OPEX 5 afios

CAPEX de los equipos principales del

digestor
Triturador 100.000 €
Bombeo a digestor 30.000 €
Digestor y agitacién 350.000 €
Bomba descarga 10.000 €
CAPEX total 490.000 €
OPEX anual a partir de 5 afios
OPEXs 4
OPEX snyar = %

Triturador

150.000/5 = 30.000 €/afio

Bombeo a digestor

50.000/5 = 10.000 €/afio

Digestor y agitacion

65.000/5 = 13.000 €/afio

Bomba descarga

5.000/5 = 1.000 €/afio

OPEX anual sin limpieza

54.000 €/ano
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Adicionalmente, el proveedor indica la necesidad de realizar una operacion de limpieza
del digestor con una periodicidad aproximada de 10 afos, con un coste estimado de
150.000 €. Dado que se trata de un gasto no recurrente anual, en este estudio se ha
incorporado como coste anual equivalente, con el fin de poder compararlo con el resto
de costes de operacion.

_150.000_

OPEX impieza = —ea= 15.000 €/afio

OPEX anual equivalente de la de digestion:

OPEX anual de los equipos 54.000 €/ afio
Limpieza mayor del digestor (equivalente | 15.000 € / afio
anual)

OPEX total de la digestion 69.000 €/ afio

Considerando el OPEX anual de los equipos principales y el coste anual equivalente de
la limpieza mayor del digestor, el OPEX total del bloque de digestion anaerobia se
estima en 69.000 €/afo.

El proveedor advierte que estos costes corresponden principalmente a los equipos
principales y que no incluyen otras partidas tipicas de implantacion como la obra civil,
canalizacién, conexionado eléctrico, automatizacion, tratamiento del gas y del digestato,
ingenieria y tramitacion. En este trabajo dichas partidas no se detallan por exceder el
alcance del estudio, y se consideran como limitacién del analisis econémico.

Upgrading

Los costes del sistema de upgrading de biogas se han estimado a partir de un
presupuesto orientativo proporcionado por un proveedor industrial especializado en
tecnologias de purificaciéon y enriquecimiento de biogas. Dado el caracter confidencial
de la informacion, en el presente trabajo no se incluyen referencias comerciales ni
documentacién original del proveedor, utilizandose unicamente los valores econémicos
y consumos necesarios para el analisis técnico-econémico del sistema.

El presupuesto considerado incluye los principales equipos del sistema de upgrading,
tales como el pretratamiento del biogas, la compresion, la unidad de separacion y los
sistemas auxiliares necesarios para la operacion.

Los costes de inversidon y operacion del sistema de upgrading se han estimado a partir
de un presupuesto orientativo proporcionado por un proveedor industrial especializado
en tecnologias de upgrading de biogas (comunicacion privada).

Dimensionado del upgrading

Nm3

afio

Voiogas = 655.996

Convirtiéndolo a caudal horario en operacion continua:

Qbiogas= '—Lano =74,9
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CAPEX de los equipos principales del
upgrading
Sistema de upgrading 1.564.000 €

El coste de inversiéon (CAPEX) del sistema de upgrading se ha estimado a partir de un
presupuesto orientativo proporcionado por un proveedor industrial especializado. El
importe total considerado para el sistema completo asciende a 1.564.000 €.

kW,
Debido a que el proveedor ha proporcionado el consumo especifico en — para poder
convertirlo en euros se ha de aplicar lo siguiente:

OPEXanuai= € * Vbiogas €N donde e = se define como el consumo energético

especifico del sistema de upgrading 0,270 M
m

Consumo de Energiagnyqa= 0,270 m 406, 717— =109.983 kﬂ:

Nm

Para la estimacion del coste eléctrico se adopta un precio medio industrial de 0,10
€/kWh, [37] valor representativo del rango de precios reportados para consumidores
industriales en Espafa (Eurostat, 2023). Dado que la planta opera en régimen continuo,
se emplea un precio medio anual en lugar de una tarifa por franja horaria.

_ kWh _
Costegpyq = 109.983 —— 370 kWh =10.981 m
OPEX anual del upgrading
Consumo anual de electricidad 109.983 l;\fl\/(?
Precio de electricidad aplicado
0,10 =+ kWh
OPEX eléctrico anual 10.981 ——
afno

Electrolizador

El dimensionamiento y los costes del sistema de electrdlisis se han estimado a partir de
una propuesta comercial emitida por la empresa H2GREM Global Solutions,
especializada en el desarrollo e integracion de sistemas de produccion de hidrogeno
mediante tecnologia PEM.

La documentacion técnica proporcionada por la empresa incluye las principales
especificaciones del equipo ofertado potencia nominal, caudal de produccién de
hidrégeno, presion de operaciéon, consumo eléctrico especifico y requisitos de calidad
del agua asi como el coste total estimado del sistema.

A partir de esta informacién se han adoptado los parametros técnicos y econémicos

necesarios para el analisis de inversion (CAPEX) y costes de operacion (OPEX) del
electrolizador en el presente estudio.
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Dimensionado del electrolizador

83.157 X8Hz
=— a0 _ 9 49KgH,

Iy
2 g760

El volumen de hidrégeno se expresa en Nm? (metros cubicos normales), definidos a 0
°Cy 1 atm. A partir del volumen molar del gas ideal en dichas condiciones (22,414%)

y la masa molar del hidrégeno (2,016 ﬁ), se obtiene que:

1000g 1 mol H2 . 22,414 L . 1m3

9,49 kgH, - = 105,51 m3= 105,51 Nm?
1kg 2016gH2 1mol 1000L
. .. Nm?
Sabiendo que en condiciones normales 1 m3= 1 n
g

Teniendo en cuenta el consumo de agua que se ha calculado en este electrolizador

742,4765 m3/ano implica que operando en régimen continuo (8.760 ;—o).

742,4765 m3 /aii 3 1000L
m/ato- 0,08475 = 0 gy, 75 L

8.760 —
ano

Con base en esta demanda, se adopta un sistema de electrélisis PEM de 500 kW de
potencia nominal, con capacidad de produccion aproximada de 100 Nm?®h de hidrégeno
y presion de salida de hasta 30 bar, segun propuesta comercial de la empresa H2GREM
Global Solutions.

El coste total ofertado para el suministro del sistema asciende a:

| CAPEX electrolizador PEM | 923,750 €

OPEX electricidad

El consumo energético especifico del equipo, segun la documentacion técnica del
kWh

La energia eléctrica anual requerida se calcula como:

Energia eléctricay, =4, 6 - 105, 51 _ 8 760 h— =4.251.630 %

Con el fin de representar un escenario de operacion mas realista para sistemas Power-
to-Gas integrados con energias renovables, se considera que una parte de la
electricidad consumida por el electrolizador puede adquirirse mediante contratos de
compra de energia a largo plazo (Power Purchase Agreements, PPA) con productores
de energia renovable) [38].

Segun el informe Renewable Power Generation Costs 2023 publicado por la
International Renewable Energy Agency (IRENA), el coste nivelado de generacion
eléctrica (LCOE) de tecnologias renovables como la energia solar fotovoltaica y la edlica
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terrestre se sitla actualmente en valores entre 0,04 y 0,05 €/kWh (IRENA). [39]. Estos
valores son representativos del coste de produccién de electricidad renovable y
constituyen una referencia habitual para contratos de compra de energia renovable a
largo plazo (Power Purchase Agreements, PPA). En base a estos datos, en el presente
estudio se adopta un precio de 0,045 €/kWh [39] para la electricidad renovable adquirida
mediante PPA.

Con el objetivo de simplificar el analisis, se asume que el 50% de la electricidad
consumida por el electrolizador procede de electricidad renovable adquirida mediante
PPA, mientras que el 50% restante se adquiere de la red eléctrica al precio medio
industrial considerado de 0,10 €/kWh.

Bajo esta hipotesis, el precio medio ponderado de compra de electricidad resulta
0,0725€/kWh, lo que permite representar de forma simplificada la integracién parcial de
electricidad renovable en el sistema.

Teniendo en cuenta que:

€
. 0 "
50% de la electricidad a 0,045 o

€
. 0 "
50% de la electricidad a 0,10 oh

entonces el precio medio ponderado es:

€
Predio = 0,5+ 0,045+ 0,5- 0,10 = 0,0725 T

kWh

€ €
OPEXelectricidad=4-251-630 W - 0,0725 m = 308.243,18&

€

El proveedor estima un coste de mantenimiento anual basico aproximado de: 975 0

No obstante, debe considerarse que este valor no incluye posibles sustituciones de
stacks u operaciones de mantenimiento mayor.

Para la estimacién del coste de agua en el electrolizador, se adopta un valor de 1,5;

dentro del rango de precios reportados para suministros de agua industrial en
estadisticas oficiales (Eurostat) [40]. Dado el consumo anual estimado de agua de

742,4765 % el coste asociado se considera un componente menor del OPEX del
sistema.

3

OPEXagua= Vanual * Pagua = 742,4765 —— - 1,5 % =1.113,714 a—fo
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OPEX ANUAL ELECTROLIZADOR
Electricidad 308.243.18——
’ T ano
Agua 1.113,714 ——
ano
Mantenimiento basico 975 —<_
afo
OPEX TOTAL 310.331,894——
B afio

En un electrolizador PEM, el stack es el nucleo del equipo y se define como el conjunto
de: celdas electroquimicas, membranas PEM, electrodos, placas bipolares que con el
tiempo se degradan, pierden eficiencia es por ese motivo que el fabricante indica que
vida util total del sistema: 100.000 h y vida util del stack: 30.000 h.

Eso significa que aproximadamente cada: %;)()hh= 3,42 anos se habria de cambiar el
ano

stack operando en continuo y por tanto econdmicamente eso supone un gasto que seria

importante destacar. El coste de sustitucién del stack no se encuentra desglosado en la

propuesta comercial recibida. En sistemas PEM industriales, el stack representa entre

el 15% y el 30% del coste total del sistema, dependiendo del grado de integracion del

balance de la planta y de la potencia instalada [41].

En este estudio se adopta un valor conservador del 15% del CAPEX, con el objetivo de
evitar una sobreestimacién del OPEX y mantener una hipodtesis prudente dentro del
rango técnico reportado para electrolisis PEM industrial.

Costegrqcr= 0,15 - 923,750 € (coste electrolizador)= 143.062,5 %

143.062,5 €f

OPEX ¢ qc= Tﬁ(;no =41.831,140 €

OPEX del electrolizador

Electricidad 308.243,18 _ﬁ
ano
Agua 1.113.714 —=
ano
Mantenimiento basico 975

afno

41.831,140 ——
ano

Reemplazo de stacks (15% CAPEX,
anual equivalente)

OPEX total 352.163,034 i

Reactor de metanacion

Dado que el electrolizador puede suministrar hidrégeno a una presién de hasta 30 bar y
el reactor de metanacion opera a 10 bar, se requiere un sistema de reduccion y control
de presion que garantice una alimentacion estable y segura. Los dispositivos necesarios
seran:
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Valvula reguladora de presion: Se instala una valvula reguladora de presion a la salida
del electrolizador para reducir la presion del hidrégeno desde aproximadamente 30 bar
hasta 10 bar. Donde su funcion mantener constante la presion de alimentacion al
reactor, absorber posibles fluctuaciones del sistema de electrélisis y evitar
sobrepresiones en el reactor [42].

Transmisores de presién: Se instalan transmisores de presion en la salida del
electrolizador y entrada del reactor. Donde su funcion es monitorizar continuamente la
presioén real del sistema y permitir el control automatico de la valvula reguladora [43].

Valvula de seguridad: Se recomienda la instalacion de una valvula de seguridad aguas
abajo del regulador para proteger el reactor frente a una posible sobrepresién accidental.
Donde su funcion sera liberar presion si se supera el limite de disefio y garantizar
cumplimiento de criterios basicos de seguridad industrial [44].

A partir de la demanda anual de hidrégeno calculada para la reaccion de Sabatier
(83.157,37 %) y considerando operacion continua (8.760 a_“:o)’ se obtiene un caudal

k -
Tg. Expresado en condiciones normales (0 °C, 1 bar), el caudal

masico de 9,49
volumétrico de hidrégeno es 105,51NTm3. Aplicando la estequiometria de la reaccién CO,
+ 4H, — CH, + 2H,0, el caudal requerido de CO, es de 26,37 NTHF Por tanto, el caudal

. . Nm?3 .
total de gases alimentados al reactor es aproximadamente 131,8 o Estas condiciones
se emplean como base para el dimensionamiento y la estimacion econdmica del reactor.

105,51NT‘“3. Nm3
=26,37 h -

€02 4 moles de CO,

3

Vtotal de gases en la entrada Reactor de Metanacion™ 105,51 + 26.37 =131,8 h

En reactores cataliticos de lecho fijo, como los empleados en metanacion el
dimensionamiento del volumen de catalizador no puede obtenerse unicamente a partir
de la estequiometria, ya que el tamafio del reactor depende de parametros de disefio
relacionados con la cinética global, la hidrodinamica del lecho y el grado de contacto
gas catalizador. En estudios preliminares (sin modelado cinético detallado) es normal
dimensionar este tipo de reactores utilizando el parametro Gas Hourly Space Velocity
(GHSV), ampliamente empleado en el disefo y evaluacion de reactores cataliticos en
sistemas energéticos e industriales [45].

El GHSV se define como la relaciéon entre el caudal volumétrico de gas alimentado
(referido a condiciones estandar) y el volumen de catalizador del reactor:

Nm3
131,89 -

Caudal volumétrico de gas _ _ 3
= Vyeactor = 000 -t 0,02638 m

1000 L
m3

GHSV =

=264L

Vreactor

En el dimensionamiento preliminar del reactor de metanacién se adopta el parametro
Gas Hourly Space Velocity (GHSV), ampliamente empleado en reactores cataliticos de
lecho fijo. Schaaf indica que, para sistemas Power-to-Gas operando con conversion
elevada de CO,, pueden emplearse valores representativos de GHSV del orden de 5000
h™ [46].
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Para la estimacion econdmica del reactor de metanacion, se realizaron consultas a la
misma empresa que proporciond el presupuesto del electrolizador. Aunque dicha
empresa no comercializa reactores de metanacioén, indicaron de forma orientativa, en
base a su experiencia en proyectos Power-to-Gas y sistemas de integracion industrial,

que para un reactor catalitico dimensionado para un caudal total aproximado de 132
3

con un volumen del reactor de 26,4 L, el coste de inversion se situaria en 800.000
€.

| CAPEX del Reactor de Metanacion | 800.000 € |

El coste estimado incluye los siguientes elementos fundamentales del reactor: La
carcasa constituye la envolvente estructural del reactor y debe estar disefiada para
operar a: Presion de 10 bar y a una temperatura de 300 °C.

El reactor incorpora un lecho fijo de catalizador de Ni cuya funcién es acelerar la reaccion
de Sabatier [11].

El volumen estimado del lecho 26 L determina la cantidad de catalizador necesario.
El coste asociado incluye: material catalitico, soporte estructural interno y sistemas de
distribucion de flujo.

La reaccidn de metanacion es altamente exotérmica. Por tanto, es imprescindible
incorporar un sistema que permita: Evacuar el calor generado y controlar la temperatura
dentro del rango 6ptimo

El proveedor consultado ha estimado un coste anual de operacion del reactor de
metanacion del orden de 74.500 €/afo, incluyendo consumo eléctrico asociado a
sistemas auxiliares, consumo de agua para refrigeracion, mantenimiento general del
equipo y reemplazo periédico del catalizador.

El coste de reposicion del catalizador se ha anualizado considerando una vida util media
de 4 afios.

OPEX anual del Reactor de Metanacion
Electricidad (control térmico y auxiliares) | 18.000 €/ afio
Agua refrigeracion 2 500 €/ afio
Mantenimiento general 24.000 €/ ano
Reemplazo catalizador (anual 30.000 €/ afo
equivalente)
OPEX total 74.500 € / ano

Tabla resumen de CAPEX
Concepto Caso Convencional Caso Propuesto
Digestor 490.000 € 490.000 €
Upgrading 1.564.000 € 1.564.000 €
Reactor de metanacion 800.000 €
Electrolizador 923,750 €
Total 2.054.000 € 3.777,750 €
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Tabla resumen de OPEX:

Concepto Caso Convencional Caso Propuesto
Digestor 69.000 € 69.000 €
Upgrading 10.981 € 10.981 €
Reactor de metanacién 74.500 €
Electrolizador 352.163,034 €
Total 79.981 € 623.546,854 €

El analisis comparativo muestra que el caso propuesto implica un incremento
significativo tanto en inversion inicial como en costes operativos anuales, principalmente
debido al elevado consumo eléctrico del electrolizador. No obstante, esta penalizacion
economica debe analizarse junto con los beneficios ambientales explicados
anteriormente derivados de la valorizacion del CO, biogénico y el aumento de
produccion de metano renovable. En consecuencia, aunque el caso convencional
resulta mas atractivo en términos econémicos bajo los supuestos actuales de precio
eléctrico, el caso propuesto presenta un mayor alineamiento con objetivos climaticos y
de transicion energética, incorporando un valor ambiental que no queda completamente
reflejado en el analisis puramente financiero.

3.Conclusiones

La presente Tesis de Final de Grado ha permitido analizar y comparar dos esquemas
de valorizacién energética del biogas procedente de la digestion anaerobia de la fraccién
organica de los residuos soélidos urbanos. Por un lado se ha considerado el esquema
convencional basado en digestion anaerobia seguida de un proceso de upgrading, en
el que el dioxido de carbono separado se libera a la atmdsfera. Por otro lado, se ha
planteado un escenario alternativo en el que dicho CO, de origen biogénico se integra
en un sistema Power-to-Gas mediante la combinacién de electrélisis del agua y
metanacion catalitica, con el objetivo de incrementar la produccién total de biometano
del sistema.

A partir de la estimacion de la produccién de biogas generada por la fraccién organica
de residuos sélidos urbanos de un municipio real, se han determinado los caudales de
metano y diéxido de carbono producidos en el proceso de digestion anaerobia. Este
analisis ha permitido establecer la base de calculo para el estudio de ambos escenarios,
asi como evaluar el potencial de valorizacion del carbono contenido en el biogas.

El analisis del caso convencional muestra un sistema tecnolégicamente consolidado y
ampliamente implantado a escala industrial caracterizado por menores costes de
inversion y operacion. Sin embargo en este esquema una parte significativa del carbono
contenido en el biogas se pierde en forma de diéxido de carbono liberado a la atmésfera
lo que implica un desaprovechamiento del potencial energético asociado a esta
corriente.

En contraste el escenario propuesto permite revalorizar esta corriente de CO, mediante
su conversién en metano adicional a través de la reaccién de Sabatier [11], utilizando
hidrogeno producido mediante electrdlisis del agua. De este modo parte del carbono
que en el esquema convencional se consideraria residual se transforma nuevamente en
combustible renovable, incrementando la produccién total de biometano y mejorando el
aprovechamiento global del recurso.
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El analisis econdmico realizado muestra que la incorporacién del electrolizador y del
reactor de metanacion implica un incremento significativo tanto en la inversion inicial
como en los costes operativos del sistema, siendo el consumo eléctrico del
electrolizador el principal factor que condiciona el OPEX del escenario propuesto. No
obstante este resultado debe interpretarse teniendo en cuenta que el objetivo del
sistema planteado no es Unicamente econdmico, sino también energético y ambiental.

El caso propuesto presenta ventajas claras desde el punto de vista de la valorizacion
del carbono biogénico y de la integracion entre diferentes tecnologias energéticas. La
combinacion de digestion anaerobia con procesos Power-to-Gas permite establecer una
conexién entre el tratamiento de residuos organicos y la produccion de combustibles
renovables, contribuyendo al desarrollo de sistemas energéticos mas circulares y con
un mayor aprovechamiento de los recursos disponibles.

En conjunto, los resultados obtenidos muestran que aunque el esquema convencional
continda siendo actualmente mas competitivo desde el punto de vista econdémico, la
integracion de electrdlisis y metanacién en plantas de biogas representa una alternativa
tecnolégicamente prometedora para incrementar la produccion de biometano y avanzar
hacia modelos energéticos mas sostenibles en el contexto de la transicion energética.
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6. Anexo

Script en Matlab version R2022b para el Analisis de sensibilidad

% ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LA PRODUCCION DE CH4

% Comparacion entre:

% - Caso convencional (sin metanacion ni electrolisis)

% - Caso propuesto (con electrélisis + reactor de metanacion)

% el objetivo es ver como varia la produccion de CH4 cuando se cambia:
% * la cantidad de materia organica alimentada

el H2 disponible para metanacion

la temperatura del reactor de metanacion

la presion del reactor de metanacion

5
EE I

%% EE R

%% =======s=====s=s=SSSSSTSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSS
% PUNTO DE DISENO DEL PROCESO

% Antes de realizar el andlisis de sensibilidad se establece

% el estado base del sistema. Este "punto de diseno" representa
% el funcionamiento real de la planta sin modificar ninguna

% variable operativa.

% osea se cargan los valores reales calculados en los
% balances del proyecto que representan el funcionamiento real de la planta
% sin modificar ninguna variable operativa:

% - caudal de materia organica alimentada F_org0 = 18721,34 t/afho
% - produccion anual de CH4 en el caso convencional CH4_conve = 378892,94
Nm”~3/ano

% - produccion anual de CH4 en el caso propuesto, CH4_propo = 631008,07
Nm~3/afo

% - hidrogeno disponible procedente de electrolisis, H2_mass® = 83157,37
kg/ano

% - temperatura de operacion del reactor de metanacion, T@ = 300 °C

% - presion de operacion del reactor de metanacion. PO = 10 atm

% Este punto inicial constituye la referencia desde la cual
% MATLAB evalua cémo varia la produccion de CH4 al modificar
% las distintas variables del proceso.

% RANGOS DE VARIACION PARA EL ANALISIS DE SENSIBILIDAD

% En este apartado se define como van a desplazarse las variables
% operativas para estudiar su impacto en la produccidon de CH4.

% Estas no son especies quimicas (CH4, C02, H2..), sino variables
% de operacion que controlan la cantidad de esas especies.

% Las variables que se varian son:

% 1) A _factor -> escala de materia organica alimentada
% 2) lambdaH2 -> escala del hidrogeno disponible

% 3)T -> temperatura del reactor de metanacion
% 4) P -> presion del reactor de metanacion

% 1) A_factor (factor de materia organica)
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% Es un numero adimensional que indica cuanto cambia la escala
% de la planta (es decir que pasa si la planta trata mas o menos
% residuo? La produccion de biogas cambia casi proporcionalmente)

% A _factor = 1.0 --> caso (18721,34 t/ano) 100% de la carga original
% = NO CAMBIA NADA.

% A _factor = 0.5 --> La planta funciona con el 50% de la materia
% organica original es decir 8750 t/a
% A _factor = 1.5 --> La planta funciona con un 50% mas de carga

% Se emplean 40 puntos en cada rango(son los intervalos en los que se mueve
cada variable:A factor,lambdaH2,T,P)

%se define un intervalo de valores que se desea analizar

% Dentro de ese intervalo, MATLAB genera 40 puntos diferentes. Esto permite
estudiar como cambia la

% produccién de CH4 a lo largo de cada rango sin que la superficie

% quede irregular ni que el tiempo de calculo sea excesivo.
U -

A _factor = linspace(0.5, 1.5, 49);

% 2)Variacién de hidrégeno disponible

% lambdaH2 = H2_real / H2_base indica cuanta cantidad de hidrégeno hay
respecto al caso base:

% 0.2 » electrolisis muy reducida es decir un Funcionamiento del
electrolizador al 20% de las horas

% 1.0 » caso base (83157,37 kg H2/afo)

% 1.5 > 50% mas H2 disponible es decir Ampliacién del electrolizador (mas
potencia)

Ay -

lambdaH2 = linspace(©.2, 1.5, 49);

% 3) Temperatura del reactor (°C)

% E1 proceso Sabatier requiere el uso de un catalizador de niquel (ofrece

% un coste muy bajo en comparacién con otros metales)

% Por debajo de 250°C la velocidad de reaccidén es demasiado baja, y por
encima de

% 400°C la reaccidén se desfavorece termodinamicamente y el catalizador

% se degrada a temperaturas excesivas debido a la formacion de depositos de
carbono

% (acumulacidén de carbono sélido sobre la superficie del catalizador)

% y en consequencia disminuiria su capacidad para convertir

% CO02 en CH4.Este rango permite evaluar la influencia termica del

% reactor dentro de condiciones seguras y operativamente viables.
Ay -

T = linspace(250, 400, 40);

A

% 4)Presion del reactor (atm)

% La presion del reactor se varia entre 5 y 20 atm, intervalo que abarca

% las condiciones industriales mas utilizadas en la metanacion catalitica.
% A presiones inferiores a 5 atm la conversion disminuye significativamente,
% mientras que presiones superiores a 20 atm incrementan el coste energetico
% de compresion sin aportar mejoras relevantes. Este rango permite estudiar
% la influencia de la presion sobre la reaccion Sabatier (CO2 + 4H2 - CH4 +
2H20)

% dentro de limites seguros y econdmicamente razonables.

P = linspace(5, 20, 490);

% MODELO MATEMATICO DE PRODUCCION DE CH4
%
% En este bloque se define las expresiones matematicas que permiten
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% transformar las variables operativas (carga organica, H2 disponible,
% temperatura y presion) en produccion anual de CHA4.

%

% entonces el modelo incluye:

% - una expresion matematica que estima que porcentaje de H, y CO, se
convierte en CH,

%en funcion de las condiciones de operacion, como la temperatura y la

presion.

% - La produccion de CH4 del caso convencional (sin metanacion).
% - La produccion adicional de CH4 generada mediante la reacciodn
% Sabatier en el caso propuesto.

% - La suma de ambas para obtener la produccion total de CH4.

% Se utiliza una funcion con forma de campana (tipo Gauss)

% Formula (Gauss):

% G(T) = exp( -(T - mu)”2 / (2*sigma”2) )

% Aqui:

% mu = 300°C --> temperatura optima del reactor

% sigma = 40°C --> anchura del rango eficiente del catalizador

% Esto produce una campana DE GAUSS con un maximo en 300°C que representa
% como la eficiencia disminuye al alejarse del punto 6ptimo.

eff T = @(T) exp(-((T - 300).72) / (2 * 4072));

%% =============s===SSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSSS=SS

%% Eficiencia en funcion de la presion

% La reaccion Sabatier favorece la formacion de CH4 a mayor presion

% (Principio de Le Chatelier). Para el analisis de sensibilidad se emplea
% un modelo lineal simplificado donde la eficiencia aumenta suavemente

% con la presion en el rango 5-20 atm.

% Formula utilizada:

% eta P = (P - Pmin) / (Pmax - Pmin)

Pmin = 5; % atm

Pmax 20; % atm

eff P = @(P) (P - Pmin) ./ (Pmax - Pmin);

%% Eficiencia global del reactor (temperatura + presién)

% Combina el efecto de la temperatura (eff_T) y de la presién (eff_P).
% S1 Ty P son favorables, la eficiencia es alta; si una de ellas es
% desfavorable, la eficiencia total disminuye.

eff_total = @(T, P) eff_T(T) .* eff_P(P);

%% Produccion de CH4 del caso convencional (sin metanacioén ni electrolisis)
% CH4_conv@ es el valor que ya has calculado en Excel para el caso

% convencional: cuanto CH4 produce el digestor sin afadir el reactor

% de metanacion.

CH4_conve = 378892;94 ; % [Nm3/afio] CH4 del caso convencional

% A_factor representa cémo cambia la carga organica (0.5 = 50%, 1.5 = 150%).
% Supongo que si entra mas materia organica, la produccion de CH4 del

% digestor crece de forma casi proporcional.

CH4_conv = @(A_factor) A_factor .* CH4_conve;

%% Produccion adicional de CH4 por metanacidén (caso propuesto)

% Aqui entonces es donde se calcula el CH4 extra que se genera en el reactor
Sabatier a

% partir del H2 procedente de la electrolisis.

%

% estos son los datos que hay:

H2_base = 83157;37; % [kg/ano] de H2 disponibles en el caso base
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M_H2
Vmol

2.016; % [kg/kmol] masa molar del H2
22.414; % [Nm3/kmol] volumen molar en CNormals de CO2

% ahora se convierte kg de H2 en Nm3 de CH4, usando la estequiometria:
% CO02 + 4 H2 -> CH4 + 2 H20
% Por cada 4 moles de H2 se forma 1 mol de CHA4.

% se define el factor_CH4_por_kgH2 hace tres cosas:

% 1) pasa de kg H2 a kmol H2 (kg / M_H2)

% 2) aplica la estequiometria (dividir entre 4)

% 3) pasa de kmol CH4 a Nm3 H2 (multiplicar por Vmol)
factor_CH4_por_kgH2 = Vmol / (4 * M_H2); % [Nm3 CH4 / kg H2]

% entonces el CH4 maximo que se podria formar si todo el H2 reaccionara
% (sin perdidas ni limitaciones de CO02).
CH4_extra_max = H2_base * factor_CH4_por_kgH2; % [Nm3/ano]

% se define la funcion que da el CH4 extra

% - lambdaH2 un factor que escala la cantidad de hidrogeno disponible para
la reaccion de metanacion.

% - eff_total(T,P) la cantidad de CH, que se puede producir depende de como
esté funcionando el reactor:

% su temperatura (T) y su presion (P).

% si el reactor esta en buenas condiciones (cuando opera cerca de 300 °C y a
presiones comprendidas entre 5 y 20 bar)

% - produce mas CHga

% si la temperatura o la presion no son buenas - produce menos CHgs

CH4_extra = @(lambdaH2, T, P) lambdaH2 .* CH4_extra_max .* eff_total(T, P);

%% Produccion total de CH4 (caso propuesto)
% Finalmente se suma:

% - el CH4 del digestor (caso convencional/base, teniendo en cuenta

% que si entra mas o menos materia organica, la produccion cambia en 1la
% misma proporcién (A_factor).

% - el CH4 adicional generado en el reactor de metanacion

% De esta forma CH4_total representa la produccion total de CH4 de la planta
% cuando se anade el reactor de metanacion y la electrolisis.
CH4_total = @(A_factor, lambdaH2, T, P) ...

CH4 _conv(A_factor) + CH4_extra(lambdaH2, T, P);

%% e S S
% GRAFICO 1: PRODUCCION TOTAL DE CH4 EN FUNCION DE T Y P

% (A_factor y A_H2 fijos en el caso base)

%% Mttt

% Valores fijos para este grafico:
Ao = 1.0; % 100% de la carga organica de disefo
lambda® = 1.0; % H2 base (540.905 kg/afo)

% se crea cuadricula de temperaturas y presiones
[T_grid, P_grid] = meshgrid(T, P);

% se calcula la produccién de CH4 para cada combinacién (T, P)
CH4_grid = CH4_total(A@, lambda®, T_grid, P_grid); % [Nm3/ano]

% Representacion de la superficie 3D: produccién de CH4 en funcion de T y P
figure;
surf(T_grid, P_grid, CH4_grid / 1le6); % en millones de Nm3/afno

Pagina 44| 46



=

shading interp; % suaviza los colores
xlabel('Temperatura del reactor, T [°C]');

ylabel('Presion del reactor, P [atm]');

zlabel('Produccién anual de CH_4 [1076 Nm~3/ano]');
title('Produccioén total de CH_4 en funcién de Ty P (A _{factor}=1,
\lambda_{H_2}=1)");

colorbar;

grid on;

% En el eje X se representa la temperatura del reactor de metanacién (T, en
°C),

% en el eje Y la presidon de operacién del reactor (P, en atm),

% en el eje Z la produccidén anual total de CH4 generada por la planta.

%

% La superficie muestra como la produccion aumenta cuando la temperatura se
% aproxima a la zona o6ptima (~300°C) y cuando la presidén es elevada y como
% disminuye cuando alguna de las dos variables se aleja de esas condiciones.

% ahora se calcula cuanta cantidad de CH4 produce la planta para cada
% combinacidén posible de temperatura (T) y presién (P).

% La funcidén CH4 total obtiene la produccién anual de CH4 (en Nm3/afo)
% para todas las combinaciones de T y P generadas con meshgrid,

% manteniendo fija la carga orgdnica (AQ) y el H2 disponible (lambda®).
CH4_grid = CH4_total(A@, lambda®, T_grid, P_grid); % [Nm3/ano]

% GRAFICO 2: PRODUCCION TOTAL DE CH4 EN FUNCION DE A factor Y A_H2

% Este grafico muestra como varia la produccion total de metano cuando
% se modifica:

% - la cantidad de materia organica que entra al digestor (A_factor)
% - la cantidad de hidrégeno disponible para metanacién (A_H2)

% En este grafico la temperatura y la presion del reactor Sabatier

% se mantienen constantes en sus valores optimos:

% T = 300 °C

% P = 10 atm

%% ============================================================

% Condiciones del reactor fijadas en valores representativos del optimo en
% el reactor de metanacion

T _opt = 300; % [2C]

P_opt = 10; % [atm]

% Combinaciones de A _factor y lambdaH2 que se quieren estudiar

% Se emplean los mismos vectores definidos al inicio:

% A _factor -> variaciones en la cantidad de residuo tratado

%  lambdaH2 -> variaciones en el H2 disponible por electrdélisis
[A_grid, L_grid] = meshgrid(A_factor, lambdaH2);

% Calculo de la produccioén total de CH4 para cada combinacién (A_factor,

lambdaH2)

% CH4_total se evalua usando:

% - A_grid -> distintas escalas de carga organica (varia)
% - L_grid -> distintas disponibilidades de H2 (varia)

% - T_opt -> temperatura fija del reactor 300

% - P_opt -> presion fija del reactor 10

CH4_AL = CH4_total(A grid, L_grid, T_opt, P_opt); % [Nm3/ano]
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% Representacidén de la superficie 3D

figure;
surf(A_grid, L_grid, CH4_AL / 1e6); % en millones de Nm3/ano
shading interp; % suaviza la superficie

xlabel('Factor de carga organica, A {factor} [-]");

ylabel('Factor de hidrégeno, \lambda_{H_2} [-]');

zlabel('Produccién anual de CH_4 [1076 Nm~3/afno]');

title('Produccioén total de CH_4 en funcidén de A _{factor} y \lambda_{H_2}"');
colorbar;

grid on;

% En el eje X se representa la carga organica de entrada (A_factor),

% en el eje Y el hidrégeno disponible por electrolisis (AH:),

% en el eje Z la produccion anual de metano resultante osea biogas del
digestor + metano adicional via Sabatier

%El grafico muestra que cuantos mas residuos entran en el digestor y cuanto
mas hidrogeno tiene el reactor, mas metano genera la planta.

%La mayor produccion se consigue cuando ambos valores son altos, porque el
digestor produce mas biogas y el reactor Sabatier puede convertir mas CO. en
CH; al mismo tiempo

% GRAFICO 3: EFICIENCIA DEL REACTOR SABATIER EN FUNCION DE T Y P
% Este grafico representa como de eficiente es el reactor de

% metanacion segun cambian la temperatura y la presion.

% No calcula produccion de CH4, solo muestra el comportamiento
% del reactor.

% Crear rejillas de Ty P
[Tg, Pg] = meshgrid(T, P);

% Calcular eficiencia total en cada punto
Eff_grid = eff_total(Tg, Pg);

figure;

surf(Tg, Pg, Eff_grid, 'EdgeColor', 'none');
colormap turbo

colorbar

xlabel('Temperatura del reactor, T [°C]', 'FontSize',12);
ylabel('Presion del reactor, P [atm]', 'FontSize',12);
zlabel('Eficiencia total del reactor [-]', 'FontSize',12);

title('Eficiencia del reactor Sabatier en funcién de Ty P',
'"FontSize',15, 'FontWeight', 'bold");

% La eficiencia del reactor presenta un maximo alrededor de 300°C, que
corresponde a la

% temperatura optima del catalizador de niquel.

% A temperaturas bajas la reaccion es cinéticamente lenta, mientras que a
% temperaturas altas se desfavorece termodinamicamente.
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