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0. RESUMEN

0. RESUMEN

El biogds es una mezcla de gases compuesta mayoritariamente por metano (CH,) y didxido de
carbono (CO3) que se origina como un subproducto en muchas actividades donde se gestionan
residuos organicos. Se produce por la digestion anaerdbica (en condiciones de ausencia de
oxigeno) o fermentacién de la materia organica y presenta un elevado poder calorifico (21 — 25

MJ/m3).

El objetivo principal de esta Tesis es la obtencién de un biogas rico en CHs, que hemos
denominado BIOEDAR, para emplearlo como biocombustible en vehiculos. Para ello, se debe
aislar el CH, del resto de gases contaminantes, que disminuyen el potencial energético del biogds

o danan los motores, mediante técnicas de purificacion.

Para lograr este objetivo, en primer lugar, es preciso aplicar un proceso de limpieza de las
impurezas, presentes en pequefias concentraciones, como el nitrégeno (0 - 3%), amonio (0 —
200 mg/m3), H,S (0 — 10.000 ppm), vapor de agua (5 — 10 %), oxigeno (0 — 1%) y siloxanos (0 —
40 mg/m3). Este proceso ha consistido en lavado quimico mediante torres con material de

relleno o scrubbers.

Esta primera fase de la investigacion se ha centrado en la desulfurizacion del biogas,
optimizando el funcionamiento de las tres torres de lavado: T1, Torre 4cida (H,SO,), T2, torre
oxidativa (NaClO) y T3, Torre basica (NaOH). Se ha concluido con la recomendaciéon de uso
exclusivo de la Torre basica T3, trabajando en un rango de pH de 10,5-11. Se ha realizado una
caracterizacién completa del biogds tratado, y se concluye que las concentraciones de los 40
compuestos traza analizados estan por debajo de los limites de detecciéon de los equipos

analiticos. Por tanto, en este punto, el biogas contiene basicamente solo CH, y CO..

En una segunda fase, es preciso retirar el CO,, ya que aunque éste no causa dafios a motores,

reduce el potencial energético del biogas. Para este fin, se ha aplicado un proceso de absorciéon
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0. RESUMEN

quimica del CO, mediante aminas, a bajas presiones. Para poder llevar a cabo el proceso en
continuo, hay que conseguir el equilibrio entre la absorcidn y la desorcién posterior de la
disolucién de amina. Las principales variables consideradas del proceso fueron la dosis 6ptima

de aminay la temperatura del proceso de desorcion.

Tras una revision bibliografica sobre la eficiencia de las aminas, y teniendo en cuenta criterios
econdmicos, las soluciones utilizadas como absorbentes de CO, fueron la monoetanolamina
(MEA) y metildietanolamina (MDEA), ambas al 20% y al 40%. Fue evidente la superioridad de la
MEA sobre la MDEA porque ambas soluciones, al 20 y 40 %, lograron una riqueza de CH,4 de
aproximadamente el 96% a la salida de las columnas de absorcién de CO,, en comparacién con
las soluciones de MDEA, que apenas alcanzan el 75%. Finalmente, tras optimizar el proceso, se
obtiene el caudal de amina éptimo, con MEA 20%, y el nimero de torres de relleno a utilizar. En
cuanto al proceso de desorcién de CO; de la amina, se consigue con una temperatura dptima de
85 °C en el calderin precalentador, y utilizando las dos resistencias térmicas de la torre de

desorcion que aseguran temperaturas superiores a 92 °C.

En relacidon con el biocombustible, por cada 100 m3/h de biometano se obtuvieron 62 Nm3/h
netos, suficientes para abastecer a cuatro vehiculos con una autonomia de 420 km cada uno.
Comparando los valores de emisidn de CO,, los vehiculos del proyecto que funcionaban con este
BIOEDAR generaban 138 g CO,/km, mientras que un vehiculo diesel convencional emite 170 g
CO»/km de media. Con este dato, y considerando la autonomia del vehiculo objeto de estudio,
se deduce que los vehiculos del proyecto que funcionaban con BIOEDAR generan 14 Kg CO;
menos que un vehiculo convencional en ese rango de autonomia. Este aspecto es crucial parala
aproximacién hacia un futuro mas sostenible en el que se pretende disminuir las emisiones de

gases de efecto invernadero y apostar por un sistema energético renovable.

En la presente Tesis, se demuestra la posibilidad de establecer un modelo de economia circular
en una EDAR por medio de la valorizacién energética de lodos, por un lado, y el aprovechamiento
energético del biogds como biocombustible que es el objeto de este trabajo, promoviendo
sistemas de produccion y consumos mas eficientes, estableciendo ciclos continuos vy
consiguiendo reducir el consumo de materias primas, energia, generacion de residuos y

emisiones.

Pagina 14 de 293



0. RESUMEN

ABSTRACT

Biogas is a mixture of gases composed mainly of methane (CH4) and carbon dioxide (CO;) that is
generated as a by-product in many activities related with organic waste management. It is
produced by anaerobic digestion (in the absence of oxygen) or fermentation of organic matter

and it has a high calorific value (21 - 25 MJ/m?3).

The main objective of this thesis is to obtain a biogas rich in CH4, which we have called BIOEDAR,
for use it as biofuel in vehicles. To do this, CHs must be isolated from other pollutant gases,
which reduce the energy potential of biogas or damage engines, by means of purification

techniques.

To achieve this objective, first of all, it is necessary to apply a cleaning process to remove
impurities, present in small concentrations, such as nitrogen (0 - 3%), ammonium (0 - 200
mg/m?), H,S (0 - 10,000 ppm), water vapor (5 - 10%), oxygen (0 - 1%) and siloxanes (0 - 40
mg/m?3). This process consisted of chemical scrubbing using towers with filler material or

scrubbers.

This first stage of the research focused on the desulphurization of biogas, optimizing the
operation of the three scrubbing towers: T1, acid tower (H,SO4), T2, oxidative tower (NaClO) and
T3, basic tower (NaOH). It has been concluded that the exclusive use of the basic tower T3,
working in a pH range of 10.5-11 was the best choice. A complete characterization of the treated
biogas has been carried out, and it is concluded that the concentrations of the 40 trace
compounds analyzed are below the detection limits of the analytical equipment. Therefore, at

this point, the biogas contains basically only CH4 and CO..

In the second stage, the CO; has to be removed, because although it does not cause damage to
engines, it reduces the energy potential of the biogas. For this purpose, a process of chemical

absorption of CO, by means of amines at low pressures has been applied. In order to carry out
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the process continuously, a balance between absorption and subsequent desorption process of
the amine solution must be achieved. The main considered process variables were the optimum

amine dosage and the temperature of the desorption process.

After a literature review about the efficiency of amines, and taking into account economic
criteria, the solutions used as CO, absorbers were monoethanolamine (MEA) and
methyldiethanolamine (MDEA), both at 20% and 40%. The superiority of MEA over MDEA was
evident because both MEA solutions, at 20 and 40 %, achieved a CH4 richness of approximately
96 % at the outlet of the CO; absorption columns, compared to the MDEA solutions, which barely
reach 75 %. Finally, after optimizing the process, the optimal amine flow rate is obtained, with
MEA 20%, and the number of packed towers to be used. In relation to the CO, desorption
process of the amine, it is achieved with an optimal temperature of 85 °Cin the preheater boiler,
and using the two thermal resistances of the desorption tower that ensure temperatures above

92 °C.

In regards to biofuel, for every 100 m3/h of biomethane, net 62 Nm3/h were obtained, enough
to supply four vehicles with a range of 420 km each. Comparing the CO, emission values, the
project vehicles running on this BIOEDAR generated 138 g CO,/km, while a conventional diesel
vehicle emits 170 g CO,/km on average. With this data, and considering the range of the vehicle
under study, it can be deduced that the project vehicles running on BIOEDAR generate 14 kg CO,
less than a conventional vehicle in that range. This aspect is crucial to the approach towards a
more sustainable future in which the aim is to reduce greenhouse gas emissions and commit to

a renewable energy system.

This thesis proves the possibility of establishing a circular economy model in a WWTP through
the energy recovery of sludge, and on the other hand, the energetic use of biogas as biofuel,
which is the subject of this work, promoting more efficient production and consumption
systems, establishing continuous cycles and managing to reduce the consumption of raw

materials, energy, waste generation and emissions.
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El biogas es una mezcla de gases compuesta mayoritariamente por metano y didxido de carbono
gue se origina como un subproducto en muchas actividades donde se gestionan residuos
organicos. Se produce por la digestion anaerdbica (en condiciones de ausencia de oxigeno) o
fermentacién de la materia organica y presenta un elevado poder calorifico (21 — 25 MJ/m?3)

(Zzhao et al., 2021).

Las tecnologias basadas en el tratamiento de residuos organicos a partir de la digestién
anaerobia utilizan como sustrato varios tipos de residuos: fraccién sélida de residuos urbanos en
vertederos, residuos agroalimentarios, residuos forestales y lodos de aguas residuales tanto
industriales como urbanas. La seleccion del tipo de residuo condiciona el disefio y las condiciones

del proceso (Adnan et al., 2019).

En la mayoria de las estaciones depuradoras de aguas residuales (EDARs), el lodo generalmente
es estabilizado mediante digestion anaerobia. En este proceso la materia organica se estabiliza
mediante la accion de microorganismos que participan en una serie de reacciones y fases
metabdlicas que desembocan en la generacion de biogas como producto final. Dicho biogds se
compone mayoritariamente de metano (60 - 70%) y CO, (30 - 40%), aunque también contiene
impurezas en menores concentraciones que pueden afectar a las propiedades del biogds como
el nitrégeno (0 - 3%), amonio (0 — 200 mg/m?3), H,S (0 — 10.000 ppm), vapor de agua (5 — 10 %),
oxigeno (0 — 1%) y siloxanos (0 — 40 mg/m3) (Nguyen et al, 2021). Dicha composicién varia en
funcién de la naturaleza del sustrato, la tecnologia de fermentacién empleada y de las

condiciones de operacidon del digestor anaerdbico (Vilardi et al., 2020).

El interés de esta Tesis se basa en la busqueda de un proceso continuo, con el fin de obtener
energia a partir del biogds de una manera productiva y eficiente. Para ello, se debe aislar el CH,4

del resto de gases contaminantes que disminuyen el potencial energético del biogds mediante
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técnicas de purificacidn. Entre estos gases traza destaca el sulfuro de hidrégeno (H:S) por su
naturaleza corrosiva, ya que puede dafiar seriamente los equipos de cogeneracion, las maquinas
de combustidn internas y los gasoductos. Por otro lado, el vapor de agua también debe

eliminarse por la acumulacién potencial de condensados en las tuberias.

El CO, debe ser eliminado en el caso de que se desee convertir el biogds en gas natural estandar
o combustible para automdviles, ya que se requiere una alta concentracién de CH, (superior al
95%) vy, adicionalmente, el CO; reduce el poder calorifico, la eficiencia econémica del uso directo
del biogas y puede causar congelaciones en los puntos de mediciones y valvulas (Katariya.,
2021). La fase por la cual se separa el CO, del CHs se conoce como “biogas upgrading”,
obteniéndose como producto final biometano. Una vez enriquecido, el biometano obtenido de
los lodos es un gas inflamable, incoloro e inodoro que es mas ligero que el aire (un factor clave
en el efecto invernadero). Dado que se consigue eliminar las impurezas del biogas bruto y
obtener una mayor densidad de metano, su poder calorifico asciende de 20 — 25 MJ/m3 a 35 —

36 MJ/m?3(Nguyen et al., 2021).

Existen varios métodos para mejorar el biogas. Entre ellos, los mas comunes son: absorcidn
fisica, absorcidon quimica, adsorcidn por variacion de presién y separacion por membrana.
Recientemente, estan comenzando a emerger otros métodos bastante prometedores como la
separacion criogénica, procesos biolégicos y tecnologias in situ. No obstante, de entre la
clasificacion de procesos de purificacion de gases revisados en bibliografia, se ha elegido la
absorcién quimica con reaccién reversible, ya que destaca por alta selectividad del CO,, rapida
tasa de absorcion y baja pérdida de CH4. Todas estas ventajas son cruciales para conseguir como
producto final biometano con una alta concentracion de CH; (Rajiman et al.,, 2021).
Adicionalmente, es posible reducir la concentracidn de CO; del gas de salida hasta valores muy
bajos. Sin embargo, se requieren torres de absorcién con grandes dimensiones debido a la

reaccién quimica tan enérgica que se produce en el solvente.

Este tipo de absorcion implica una reaccion quimica exotérmica que permite la generacion de
enlaces covalentes entre el componente gaseoso a eliminar y la fase liquida que actia como
absorbente. En el caso de la absorcion de CO, mediante aminas, se debe realizar un control
correcto de la presidn y temperatura en la torre de absorcidn para conseguir que las moléculas

de CO; queden retenidas en la solucién acuosa. Posteriormente, la solucién de amina
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absorbente queda saturada de CO;y se somete a un proceso de desorcién en el que se
incrementa la temperatura con el fin de romper los enlaces covalentes entre las moléculas
gaseosas de CO; y la amina. De esta forma, la amina queda regenerada vy lista para volver a

recircularse a la torre de absorcién, comenzando de nuevo el proceso (Nguyen et al., 2021).

Es cierto que en las ultimas décadas el biogas no poseia el reconocimiento que tiene hoy en dia,
pero con el avance tecnoldgico y cientifico ha llegado a ser una de las primeras opciones en los
planes internacionales de energia (Rafiee et al., 2021). De hecho, la Unién Europea (UE) estima
un incremento en la produccidn de energia derivada de la biomasa y residuos organicos de 140
Mton (generada en 2015) a 250 Mton en 2050, de las cuales en torno a 54 — 71 Mton seran de

biogas (lIglesias et al., 2021).

Asi pues, la inclinacion mundial por el transito hacia un modelo econdmico circular, sustentado
en tecnologias eficientes para la obtencidn de bioenergia, ha impulsado el aprovechamiento del
biogds en una alternativa de gran interés. Adicionalmente, como resultado de la crisis entre
Ucrania y Rusia, la Comisién Europea pretende incrementar la producciéon de biometano hasta
35 billones de m? para el 2030 con el fin de reforzar el sistema energético de cara a préximas

crisis de combustibles fosiles (Hosseini., 2022).

El proceso de produccion de biogas presenta varias ventajas y ofrece una gran flexibilidad en
términos econémicos y operativos. En primer lugar, se consigue disminuir la emisién de gases
contaminantes a la atmodsfera, ya que se aprovecha ecolégicamente el metano (CH,4) y didxido
de carbono (CO,). Luego, ambos gases pueden reutilizarse de forma independiente como
productos en distintos usos y asi cumplir con el enfoque econdmico circular. Por ello, los residuos
orgdnicos reciben un tratamiento sostenible debido a que se consideran nuevos recursos en la

cadena de produccion (Rafiee et al., 2021).

La motivacidon de abordar este tema nace del total alineamiento con un modelo de gestién de
empresa basado en el desarrollo sostenible, compromiso con la Agenda 2030 y la consecucién
de los Objetivos de Desarrollo Sostenible (ODS) definidos en 2015 por la ONU, asi como, el
convencimiento de la necesidad de articular un nuevo modelo de crecimiento, sustentado en la
economia circular, para garantizar la disponibilidad de recursos naturales para las generaciones

futuras.
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1.1. Justificacion de la Tesis

La Empresa Municipal de Aguas y Saneamiento de Murcia, S.A. (Aguas de Murcia) es la empresa
de servicios que gestiona el ciclo integral del agua en el municipio de Murcia. Creada en 1989
por el Ayuntamiento y el Grupo Agbar, como sociedad mixta, presta servicio a una poblacién de
462.979' habitantes censados en el Municipio repartidos entre el nicleo urbano, la huerta y
pedanias a lo largo y ancho de mds de 890 km. La empresa gestiona todos los procesos que
componen el ciclo integral del agua, desde la captacion y potabilizacidn hasta el tratamiento y
depuracion. Aproximadamente un tercio del agua total que se abastece al municipio es
potabilizada en la planta de La Contraparada, mientras que el agua residual es tratada en un
total de 15 plantas para devolverla finalmente a la naturaleza cumpliendo los pardmetros de
calidad ambiental establecidos en el RD 817/2015, de 11 de septiembre, por el que se establecen
los criterios de seguimiento y evaluacidn del estado de las aguas superficiales y las normas de
calidad ambiental. Para ello, Aguas de Murcia ha desarrollado los mecanismos necesarios para
valorar y minimizar los impactos de sus operaciones, utilizando la tecnologia y los procesos

adecuados.

Entre las instalaciones que Aguas de Murcia explota se encuentra la Estacion Depuradora de
Aguas Residuales (EDAR) Murcia-Este, una de las mas grandes de Espafa; es una planta de
tratamiento de las aguas residuales urbanas generadas en los sistemas de colectores de
saneamiento de la ciudad de Murcia. En la Figura 1 se muestra una fotografia aérea de la EDAR
Murcia-Este. La planta estd proyectada para un caudal de disefio de 100.000 m3/dia y la
depuracion se realiza mediante un proceso biolégico de fangos activados y linea de fangos con

digestidn anaerobia.

1 Citas oficiales de poblacion resultantes de la revision del Padrén municipal a 1 de enero de 2022. Fuente, INE.
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Figura 1: Vista general EDAR Murcia Este.

La descarbonizacién es un proceso que cobra cada dia mas importancia cuando hablamos de
afrontar los retos medioambientales de las sociedades modernas. Cada vez estamos mas
convencidos de la necesidad de sustituir las fuentes energéticas fosiles tradicionales y mas

contaminantes por aquellas opciones que resulten mas sostenibles y limpias para todos.

Partiendo de los principios de la Economia Circular, el biogas generado en la EDAR no se
considera un residuo, sino que se gestiona como un recurso con el que se puede obtener un
producto valioso. A este objeto, AGUAS DE MURCIA mantiene una firme apuesta por la
reduccion de emisiones, la economia circular y la optimizacién en el uso de los recursos
naturales, en este caso, la revalorizacién del biogds como fuente de combustible de automocidn
para la alimentacidn de vehiculos. Para alcanzar tal propdsito, se construyé una planta piloto de
purificacién y mejora del biogds que se alimentaba directamente del biogds bruto generado en
los digestores anaerdbicos de la EDAR Murcia Este. El objetivo de dicha planta es eliminar y

separar todas las impurezas contenidas en el biogas bruto para alcanzar la maxima
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concentracién de CHs, con el propdsito de revalorizarlo energéticamente como biocombustible

de automocién en vehiculos de la empresa.

Las energias renovables, como la biomasa o la solar, y otras alternativas como el biogas resultan,
sin duda, menos contaminantes que los combustibles fdsiles y, por tanto, ayudan a preservar

los recursos disponibles y a lograr la descarbonizacién.

El sistema de aprovechamiento de biogas llevado a cabo en estaciones depuradoras de aguas
residuales proporciona beneficios a los explotadores de dichas instalaciones, a actividades
terceras productoras de biogds, a la sociedad en conjunto y al medio ambiente en general,

ofreciendo las siguientes ventajas:

1) Utiliza un residuo generado en estaciones depuradoras (biogas) como materia prima parala
obtencién de un combustible de automocion.

2) Evita las emisiones que contribuyen al efecto invernadero: una tonelada de gas metano
liberada a la atmdsfera afecta en la misma medida que 21 toneladas de diéxido de carbono
para un horizonte temporal de 100 afos (Rafiee et al, 2021).

3) Elimina las emisiones de 6xidos de nitrogeno, 6xidos de azufre y otros contaminantes.

4) Evita la produccién de olores que provienen de la emisién de compuestos de azufre.

5) Sustituye una fuente de energia fésil por una renovable.

En su mayoria, los gases de los que estd compuesto el biogds son gases de efecto invernadero
(GEI). Por tanto, el aprovechamiento del biogas origina también un beneficio medioambiental.
De esta manera la planta piloto tiene un doble objetivo, por un lado, el logro de la sostenibilidad
con el medioambiente reduciendo o eliminando los gases originados por el tratamiento de lodos

y, por el otro, la obtencidon de un combustible ecoldgico.

En la presente Tesis, se demuestra la posibilidad de establecer un modelo de economia circular
en una EDAR por medio de la valorizacién energética de lodos, por un lado, y el aprovechamiento
energético del biogds como biocombustible que es la cuestion de este estudio. Promoviendo
sistemas de produccidn y consumos mas eficientes, estableciendo ciclos continuos vy
consiguiendo reducir el consumo de materias primas, energia, generacién de residuos y

emisiones.
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El objetivo principal de la Tesis es el estudio del proceso de absorcidon quimica del CO; de la
corriente de biogds mediante aminas con el propdsito de obtener biometano y emplearlo como

biocombustible en vehiculos.

Los objetivos globales de la Tesis son:

1. Eliminacidn de las sustancias nocivas e indeseadas presentes en la corriente, perjudiciales
para los equipos, con el fin de acondicionar el biogas de cara a fases posteriores y facilitar el
proceso de upgrading.

2. Separacion de las corrientes de CH4 y CO; para obtener dos corrientes distintas y aumentar
la concentracién de CH4, aumentado el potencial calorifico del biogds y, por tanto, el
rendimiento energético.

3. Compresién del CH,4, al objeto de almacenarlo correctamente para su disponibilidad a la

hora de inyectarlo como combustible en vehiculos.

Los objetivos especificos son los siguientes:

1. Caracterizacion de la corriente de biogas bruto producida en la EDAR Murcia-Este. Este paso
resulta esencial para conocer a qué se enfrenta el proceso de purificacion. El ajuste de
pardmetros en el proceso de purificacién va a depender de las concentraciones de las
sustancias nocivas en el biogds bruto.

2. Operacion en planta piloto de experimentacion para:

a. Limpieza y eliminacién de compuestos indeseados presentes en la corriente de

biogas.
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b. Valorizacién energética del biogas, estableciendo los procesos mas adecuados para
la purificacion del metano presente, de forma que lo haga apto para su uso como
combustible primario.

3. Optimizacidn del proceso de absorciéon quimica mediante aminas. La eleccion de los agentes
qguimicos absorbentes y las dosis empleadas es fundamental para separar las corrientes de
CO. y CH4 de la forma mas eficiente posible.

4. Valoracion de los consumos energéticos para conocer costes de operacion y seleccionar la

mejor configuracidn para generar los mayores voliumenes posibles de BIOEDAR.
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3.1. Alternativa energética: el biogas

3.1.1. Problematica energética mundial

Actualmente, la demanda energética mundial esta volviendo a sus niveles normales tras la
finalizacion de la pandemia del COVID-19 con un aumento del 4%. A medida que los paises
comenzaron a terminar gradualmente los confinamientos, se comenzaron a registrar repuntes
en la demanda de combustibles y tecnologias. El lado negativo es que estos efectos ocasionados
por la vuelta a la normalidad estan eclipsando los avances y cambios estructurales del sector
energético. Particularmente, el aumento de energias renovables y la produccién de vehiculos

eléctricos (IEA., 2021).

En 2021 comenzaron a registrarse tensiones en los mercados energéticos debido a multiples
factores, como el repunte econdmico excesivamente rdpido tras la pandemia, condiciones
meteoroldgicas registradas en varias partes del mundo, aplazamientos de trabajos de
mantenimiento sobre la infraestructura energética por la pandemia del COVID-19 y reduccion
de inversiones por parte de compafias de petréleo y gas. Pero, la situacion se intensifico
brutalmente hasta convertirse en una crisis energética global en toda regla debido al conflicto
entre Rusia y Ucrania en febrero de 2022. El precio del gas natural alcanzé sus maximos

histdéricos y, como resultado, también lo hizo el precio de la electricidad (IEA., 2021).

En cuanto a las estimaciones futuras sobre la energia, emisiones y utilizacion de energias
renovables como el biometano, la Agencia Internacional de la Energia (IEA) contempla tres tipos

de escenarios:
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e Net Zero Emissions by 2050 Scenario (NZE)
En este escenario la IEA muestra un camino complicado pero alcanzable, ya que se pretende que

el sector energético mundial consiga cero emisiones netas para 2050.

e Announced Pledges Scenario (APS)
En este caso se tiene en cuenta todos los compromisos climaticos asumidos por los gobiernos
del mundo, asi como los objetivos de cero emisiones netas. En este escenario se asume que

dichos compromisos que cumplen en su totalidad y al tiempo en el que se acordaron.

e Stated Policies Scenario (STEPS)
El escenario STEPS proporciona un punto de referencia mds conservador para el futuro, ya que
no garantiza que los gobiernos mundiales cumpliran con los objetivos marcados en las reuniones

climaticas.

El impacto del crecimiento econédmico y demografico se verd equilibrado por una disminucién
anual de la intensidad energética como consecuencia del efecto combinado de los cambios

estructurales en la economia, los avances tecnolégicos y el incremento del coste de la energia.

Segun las proyecciones efectuadas, durante el periodo 2020-2030 la demanda mundial de
energia aumentard a un ritmo aproximado del 1,3% y del 1% por afio en STEPS y APS
respectivamente. En cambio, el escenario NZE tendra un crecimiento de la demanda inferior,

situandose en torno al 0,7% por afio (Figura 2).
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Figura 2: Suministro de la energia total global en cada escenario y las fuentes de suministro
de energia de bajas emisiones desde 2010 — 2030 (IEA., 2021).

Por otra parte, el uso de combustibles fésiles para obtener energia, sobre todo la eléctrica, trae
como consecuencia la emisién de sustancias toxicas al aire, al agua y a los suelos, dafiando la
naturaleza a corto, medio y largo plazo. Especificamente, las emisiones de CO; son la mayor
amenaza para el cambio climatico ya que es el principal gas de efecto invernadero. No obstante,
lograr el objetivo de cero emisiones netas para 2050 requiere una transicion del sistema a una
velocidad y escala sin precedentes. La IEA estima que con las medidas actuales (escenario
STEPS), las emisiones de CO; se incrementardn en un 6% para 2030, con respecto a las emisiones
registradas en 2020. Por otro lado, en el escenario APS, las emisiones incrementardn levemente
alolargo de la préxima década, pero volvera a los niveles registrados en 2019. Ambos escenarios
estan lejos de la trayectoria del NZE, donde se reduciria las emisiones globales de CO; hasta

aproximadamente 21 gigatoneladas para 2030 (Figura 3).
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Figura 3: Emisiones e intensidad de CO, globales en cada escenario entre 2020 — 2030 (IEA,,
2021).

El impacto ambiental ejercido es preocupante debido a que los combustibles fosiles representan
el 80% del consumo energético global (Rafiee et al, 2021). Frente a esta situaciény en un futuro
no muy lejano, parece clara la necesidad de una transicidn en las fuentes de energia desde su
dependencia actual de los hidrocarburos a nuevas fuentes de energias renovables y cada vez
mas ecoldgicas. La Unidn Europea ha intentado potenciar el crecimiento de energias renovables
desde los 2000s. En los comunicados de la UE de 2014 y 2016 se propuso alcanzar la reduccion
de las emisiones de gases de efectos invernaderos en un 40% para 2030 con respecto a los
niveles de emisién que existian en 1990. Y, por otro lado, incrementar en un 27% el uso de
energias renovables. Concretamente, los miembros de la UE se pusieron de acuerdo en
conseguir un incremento anual del 1% de uso de energias renovables en el sector de la

calefaccién y del 14% en transporte para 2030 (Lombardi & Francini., 2020).

En comparacién a otros miembros de la IEA, Espafia se sitla por encima del porcentaje de la
energia renovable media consumida (16%) con respecto a la demanda energética total (Figura
4). Cuando se trata de electricidad generada a partir de energias renovables, Espafia también se
halla en torno a la media (38%) (Figura 5) (IEA., 2021). Estos datos indican que se debe seguir
potenciando e invirtiendo en el mercado de energias renovables para cumplir con los objetivos

climaticos e la UE.
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Figura 4: Porcentaje de energia renovable suministrada con respecto al consumo energético
total de todos los paises miembros de la EIA en 2018 (IEA., 2021).

Figure 5.5 Renewable energy as a share of total electricity generation in IEA
countries, 2019
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Figura 5: Porcentaje de la electricidad generada a partir de energias renovables con respecto
a la generacion total de electricidad de todos los paises miembros de la IEA en 2019 (IEA.,
2021).

3.1.2. Utilizacién de biogas como fuente de energia

Dentro de las alternativas energéticas renovables fomentadas se encuentra el biogas. La
generacién de esta mezcla de gases como subproducto en muchas actividades industriales, el

efecto contaminante que su emisidn tiene sobre la atmdsfera y el gran potencial energético que
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posee hace de su aprovechamiento una inmejorable aportacion a la sostenibilidad con el
medioambiente. Ademas, se trata de una opcién que abarca una amplia gama de desechos
organicos de biomasa, materias primas de insumo, que de otro modo podrian destinarse a
vertederos y contribuir negativamente en emisiones de gases de efecto invernadero y procesos
de lixiviacién (Khan et al., 2021). Esto puede contribuir a los ambiciosos objetivos establecidos
por la UE sobre residuo cero (“zero — waste”) mientras se consigue una fuente de energia

renovable rica en metano (Adnan et al., 2019).

La produccidn del biogas se lleva investigando desde principios del siglo XX en Europa. En 1920,
Imhoff puso en practica el primer biodigestor en Alemania. Desde entonces el conocimiento y
la tecnologia para el aprovechamiento de este subproducto han avanzado mucho. En Espafia
desde 1978 se han construido diferentes tipos de instalaciones de tratamiento anaerobio para

vertidos y residuos de caracter biodegradable que se generan en los procesos industriales.

Espafa tiene un potencial enorme por explotar el biogas, fundamentalmente en el sector
agroindustrial. Un pais como el nuestro cuenta con la mayor cabafa porcina de Europa, una
importante cabafia de vacuno y avicola, y una de las industrias agroalimentarias mds potentes
de Europa, que genera centenares de miles de toneladas de residuos. De hecho, este tipo de
residuos representan el 31% de todos los sustratos que se emplean en técnicas de digestion
anaerobia (Iglesias et al., 2021). Ademas, un pais como Espafia que cuenta con la mayor parte
de su superficie con problemas de aridez y escasez de agua no puede permitirse que la gestion
incorrecta de residuos organicos como los purines de agroindustrias lleguen al medioambiente

y contaminen fuentes de abastecimiento de agua.

La agricultura y la industria del fertilizante se encuentran en un proceso de transicién hacia una
agricultura mas sostenible, con preeminencia de la fertilizacidn orgdnica. Ya no se fertiliza la
planta, sino el suelo, y es la materia organica la clave de un suelo saludable, donde los nutrientes
estén disponibles para las plantas. En este campo, intervienen las tecnologias capaces de
producir biogds, ya que otro producto generado a partir del proceso de digestion anaerobia es
el digestato. Se trata del lodo o residuo organico estabilizado (reducciéon de actividad
microbiana) tras la fermentacidn anaerdbica que puede ser utilizado como fertilizante tras un

proceso de compostaje.
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Espafia es un pais moderno, consecuente con los compromisos medioambientales de sus socios
europeos. Las tecnologias de digestion anaerobia y de biogds “upgrading” estan totalmente
maduras, y la estructura empresarial espanola lista para ser capaz de promover, construir y
operar las plantas de biogds. Por ello, la postergacidn del biogds en nuestro pais ha sido un

fendmeno extrafio que no debe alargarse mucho en el tiempo.

El sector del biogds forma parte de la industria de tratamiento de residuos orgdnicos mediante
la instalacion de plantas de metano. La produccién de biogds tiene como punto de partida el

aprovechamiento de cuatro tipos de residuos biodegradables, fundamentalmente:

e Residuos ganaderos
e Lodos procedentes de EDARs
e Efluentes industriales

e Residuos sélidos urbanos (RSU) en vertederos

La aplicacion de procesos de digestion anaerobia en residuos ganaderos sélo es
tecnolégicamente viable si se dispone de un nimero elevado de cabezas de ganado procedentes
de explotaciones intensivas, siendo actualmente el nivel de aprovechamiento energético de
estos residuos bajo. En cambio, el biogas producido a partir de la fraccidon organica de RSU
procedentes de vertederos controlados esta siendo una aplicaciéon en aumento, de hecho, el
80% de la energia primaria generada en forma de biogds en Espafa proviene de la

desgasificacidn de vertederos a través de pozos de captacion.

Aunque es necesario potenciar la digestion anaerobia en biodigestores que incluyan la
codigestion con lodos de depuradoras. Un apreciable grado de aplicacion se observa ya en el
biogas producido a partir de los lodos de depuradoras de aguas residuales y el procedente de
los residuos de instalaciones industriales. Al combinar distintos tipos de residuos en un proceso
de codigestidn, la produccion de biogas se puede incrementar desde 2 a 4,5 veces en

comparacién con una fase de digestién Unicamente con lodos de EDARs (Nguyen et al., 2021).

La transformacidn del biogds en energia aprovechable se lleva a cabo con elevada eficiencia por
medio de centrales de cogeneracion para la produccién combinada de energia eléctrica para el
autoconsumo de la explotacién industrial o la exportacion a la red eléctrica publica y de energia

térmica. Estas instalaciones responden a un esquema que incluye una zona de adecuacién del
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residuo biodegradable, otra de biometanizacién y una ultima de aprovechamiento energético
del biogds, donde se acondiciona el gas como paso previo a la entrada de éste en un motor. La
electricidad generada por los motores de cogeneracién puede aplicarse en la propia instalacion
para autoabastecerse o ser vendida a la red. Para ello, en primer lugar, el biogds debe pasar por
un proceso de desulfuracién para eliminar el contenido en H,S (Mertins & Wawer., 2022), ya
gue es un elemento altamente corrosivo para los equipos de cogeneracién. Dentro del marco
gue proporciona el régimen especial de produccién de energia eléctrica, el calor del circuito de
refrigeracion del motor es aprovechado para el calentamiento de los digestores, evacudndose a

la atmdsfera el calor de los gases de escape.

En el campo de la innovacién tecnoldgica, Europa cuenta con una amplia experiencia en el
desarrollo de instalaciones de aprovechamiento energético del biogds producido, tanto en
instalaciones de desgasificacion de vertederos como en el tratamiento de residuos
biodegradables de lodos de depuradoras o de origen industrial. Las perspectivas de evolucion
de la tecnologia de aprovechamiento energético del biogas se dirigen a aumentar el rendimiento
de la tecnologia de digestidon anaerobia para la produccion de biogas. Y, adicionalmente, se
pretende optimizar y mejorar los procesos de depuracidn y limpieza del biogas para eliminar
todas sus impurezas y transformarlo en biometano, aumentando su poder calorifico. En este
sentido, la puesta en marcha de plantas de biometano en Europa esta en constante crecimiento.
En 2021, segun el mapa del biometano elaborado por la EBA (European Biogas Association), se
contaban con alrededor de 994 plantas, lo cual supuso un aumento bastante considerable con
respecto a 2018 (500 plantas). Sin embargo, se puede apreciar que Espafia cuenta Unicamente
con tres plantas, (Figura 6). Estos nimeros tan pequefios reflejan que se necesitan mayores
inversiones por parte de los gobiernos hacia instituciones de investigacién y compafiias privadas

con el fin de expandir el uso del biometano (Franco et al., 2021).
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Figura 6: Numero de plantas de biometano en Europa (2021) (EBA., 2021).

Las redes de gas aportan un mecanismo clave para suministrar energia a los consumidores,
entregando generalmente mds energia que las redes eléctricas y ofreciendo una valiosa fuente
de flexibilidad. Desde la perspectiva de la seguridad energética, las redes paralelas de gas y
electricidad pueden ser activos complementarios. Desde la perspectiva de la transicion
energética, el gas puede generar beneficios a corto plazo al sustituir a combustibles mas
contaminantes. Una cuestion clave a largo plazo es si las redes de gas pueden suministrar
energia verdaderamente de cero o bajas emisiones de CO,, como el hidrégeno o el biometano.
El hidrégeno de bajas emisiones esta despertando una ola de interés, pero de momento es
relativamente caro de producir. Incorporarlo a las redes de gas seria una manera de ampliar las
tecnologias de suministro y reducir costes. La evaluacidn por parte de la IEA sobre el potencial
sostenible del suministro de biometano (producido a partir de restos y residuos organicos)
sugiere que podria cubrir el 20% de la demanda de gas actual en un futuro. Reconocer el valor
de las emisiones de CO, y metano evitadas contribuiria en gran manera a mejorar la

competitividad en términos de costes de ambas opciones (IEA., 2021).
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3.1.3. Biogas en la industria de la depuracidon de aguas residuales

El uso y explotacidon de los recursos naturales, ha llevado al desarrollo de diversas tecnologias
para su adecuada utilizacién. No obstante, hoy en dia el desarrollo en el campo de la depuraciéon
necesariamente incorpora el estudio e implementacidn de soluciones, frente a la problematica

del impacto ambiental que puedan generarse de su actividad y los residuos derivados de ésta.

En el ambito de las acciones generales de Investigacion y Desarrollo (1+D) se fomentan e
incentivan las actuaciones relativas al tratamiento y depuracidon del biogds para volimenes
pequeios, la optimizacidn de procesos en funcidn de las caracteristicas de la materia organica,

y la valorizacién de nuevos recursos biodegradables.

Inicialmente, las EDARs estaban disefiadas dentro de un enfoque econdémico lineal, basado
Unicamente en depurar el agua residual con el fin de generar un efluente que cumpliera con la
legislacidn. No obstante, en los ultimos anos, se estda comenzando a implantar los principios de
una economia circular en la que los residuos reciben la categorizacién de nuevas materias primas
en la cadena productiva, (Kundu et al., 2022). Dotadas de un tratamiento bioldgico, generan
lodos que se consideran un subproducto de la actividad y contienen la mayor parte de los
elementos contaminantes eliminados del agua. Hoy dia en las EDARs actuales se dispone de
tecnologia propia para el tratamiento integral de los lodos, que minimizan las emisiones
reduciendo el volumen inicial de lodos en un 70% y obteniendo el maximo aprovechamiento de
la planta de cogeneracion y la exportacion de los excedentes eléctricos producidos a la red de

distribucidn. Por tanto, la digestién anaerobia persigue dos objetivos fundamentales:
e Aprovechamiento energético del biogas

Se utiliza el biogas producido en la digestion anaerobia de los efluentes tratados en las
depuradoras, cuyo contenido en metano alcanza el 65% - 75% y que tiene un poder calorifico
entre 5.000 y 6.000 kcal/Nm3 como combustible en los grupos de cogeneracién, que lo
transforman en energia eléctrica. Tradicionalmente, parte de esta energia es consumida por la

propia planta y el resto exportada a la red, con la consiguiente reduccidn de los costes de
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explotacién. Sin embargo, con el actual desarrollo sobre la mejora del biogas, se podria generar
mucha mas energia, gracias a la produccién de biometano, y se podria destinar a nuevos usos

como la automocién en vehiculos a gran escala.
e Estabilizacion de lodos para su deshidratacién

Como consecuencia de la construccion de nuevas depuradoras y el incremento del volumen de
agua tratada, durante la Ultima década se ha producido un enorme incremento en la produccién
de lodos de depuradora. Esta generacién de lodos lleva consigo un problema importante tanto
socioecondmico como medioambiental debido a su alto contenido en materia organica. Por ello,
se trata un tipo de biomasa con la capacidad de generar grandes cantidades de metano,
aproximadamente 0,35 m3 por cada kg de Demanda Quimica de Oxigeno (DQO), que es un
excelente combustible, al ser digeridos anaerdbicamente durante el proceso de tratamiento del

residuo.

Por otro lado, el control y utilizacidn del biogds es esencial, ya que tiene efectos perjudiciales
para la salud de los trabajadores del centro donde se genere, la vegetacion y para el
medioambiente global. El elevado contenido en metano supone un peligro potencial de riesgo
de incendios ademads del gran potencial de efecto de calentamiento global de los gases que
mayoritariamente constituyen esta mezcla, su emisién a la atmdsfera, incluso después de su
combustidn, contribuiria en gran medida a la degradacién medioambiental por su efecto
invernadero sobre la atmédsfera. Su utilizacidn para la obtencién de energia como combustible
para producir calor o electricidad permite, por una parte, evitar la emisidn de gases, como el

metano, a la atmdsfera al mismo tiempo que se aprovecha un recurso renovable.

3.2. Generalidades del biogas

Tal y como se describié en la introduccion, el biogas es la mezcla de gases resultantes del proceso
de digestidon anaerobia, compuesta principalmente por CH, y CO,. En los siguientes apartados, se

explican todos los detalles del proceso.
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3.2.1. Principios de la fermentacién anaerdbica

El proceso de fermentacidon anaerdbica se realiza a través de una serie de reacciones
bioquimicas donde estdn involucrados un complejo nimero de microorganismos. Estas
reacciones transcurren de forma consecutiva en distintas etapas, asi como de forma simultanea,
y se pueden dividir en cuatro etapas que ocurren de maneta consecutiva: hidrélisis,
acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis. La produccidon de metano se realiza en la ultima
parte del proceso y no ocurre si no han actuado los primeros dos grupos de microorganismos.
Las cuatro etapas de la fermentacion anaerdbica se describen a continuacién (Mitraka et al.,

2022):
e Hidrdlisis

Las bacterias de esta primera etapa toman la materia orgdnica virgen con sus largas cadenas de
estructuras carbonadas, tales como lipidos, proteinas e hidratos de carbono, que se encuentran
en suspension o disueltas, y las van rompiendo y transformando en cadenas mas cortas y simples
(mondmeros y oligdmeros) liberando hidrégeno y didxido de carbono. Por ello, la hidrdlisis es
bastante dependiente del tipo y caracterizacion del agua residual. Este trabajo es llevado a cabo
por un complejo de microorganismos de distinto tipo que son en su gran mayoria anaerobios
facultativos. Este metabolismo anaerobio lo realizan bacterias de crecimiento rapido, que
fermentan los polisacaridos (celulosa, almiddn, etc.), los lipidos (grasas) y las proteinas que son

reducidos a moléculas mas simples. El pH de la operacidn suele ser inferior a 7.
(CeH100s5) n + nH20 = nCeH1006 + NH;
Ecuacidn 1: Reaccién de hidrdlisis.
e Acidogénesis

Posteriormente, los compuestos hidrolizados son metabolizados por bacterias fermentativas y
forman 4cidos grasos volatiles (AGV) (por ejemplo, acido acético, propanoico o butirico),
alcoholes, amonio e hidrégeno. Las bacterias acidogénicas son facultativas por lo que pueden
vivir en presencia de bajo contenido de oxigeno, tienen una alta tasa reproductiva, son poco

sensibles a los cambios de acidez y temperatura. Estas bacterias fermentativas tienen la
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capacidad de vivir rangos amplios de pH (entre 4 — 8,5), permitiéndoles producir diferentes

componentes tras la metabolizacién en funcién de las condiciones.

CgH1,06 = 3CHsCOOH

Ecuacion 2: Reaccion de acidogénesis.

e Acetogénesis

Seguidamente, los productos generados en la fase de acidogénesis son oxidados a acetato e
hidrégeno (H.). Esta reaccidn de oxidacidén es catalizada obligatoriamente por una bacteria
productora de hidrégeno. Esta reaccion es endotérmica y es posible gracias a la estrecha relacion
simbidtica entre las bacterias acetogénicas y metanogénicas, las cuales sustraen el H, y
minimizan su concentracién en la cercania de las bacterias acetogénicas. Esta baja concentracion
de productos finales es la que activa la reaccién y actividad de estas bacterias, haciendo posible

la degradacién manteniendo el equilibrio energético.

CsH1206+ 2H,0 -> 2CH3COOH + 2CO; + 4H,

CH3CH,0H + 2H,0 > CHsCOO + 3H, + H*

Ecuacion 3: Reaccion de acetogénesis.

e Metanogénesis

Finalmente, las bacterias metanogénicas utilizan el H, o el acetato como sustratos para formar

metano. Basicamente, se puede generar metano a partir de dos vias:

- Con Hy y CO;, por lo que se elimina el compuesto que ralentizaba el proceso de
acetogénesis y bajaba el pH, a la vez que se genera metano y se establece un equilibrio
en el digestor anaerdbico.

- Con acetato y agua.

Dentro de las bacterias degradativas, las metanogénicas constituyen el ultimo eslabdn de la
cadena de microorganismos encargados de digerir la materia orgdnica y devolver al medio los
elementos bdésicos para reiniciar el ciclo. Estas bacterias (anaerdbicas estrictas) son esenciales

para esta digestion, por ser los Unicos microorganismos que pueden catalizar anaerébicamente
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el 4cido acético e hidrégeno para dar productos gaseosos en ausencia de energia luminica y

oxigeno.

La formacidén de biogas estd relacionada linealmente con el crecimiento celular de las bacterias
metanogénicas. La produccién de metano es un resultado directo de la reduccion de la Demanda
Quimica de Oxigeno (DQO) dentro del sistema metanogénico, que actla en la digestion de la
materia orgdnica, en nuestro caso del lodo, para la degradacidon de biomasa, con lo cual se estd
eliminando parte del lodo residual y a su vez se esta generando metano como resultado del

metabolismo de los microorganismos.
2CH3CH,0H + CO, & CH4 + 2CH3COOH
Ecuacion 4: Reaccion de metanogénesis.

La Figura 7 muestra el esquema completo de todas las fases descritas anteriormente.
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Figura 7: Esquema de las fases metabdlicas de la digestion anaerdbica (Thiruselvi et al., 2021).

3.2.2. Parametros de disefio de la digestidon anaerdbica

Las bacterias metanogénicas, productoras de metano, son estrictamente anaerébicas y por lo
tanto sélo podran sobrevivir en ausencia total de oxigeno. Estas bacterias son altamente
sensibles a los cambios ambientales, por lo que es necesario un mantenimiento constante de

los pardmetros basicos del sistema, entre ellos la temperatura. Una alteracidon en las condiciones
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de fermentacion afectara negativamente sobre la fase metanogénica, lo cual significara una
merma importante en la produccién de biogas y una acidificacidon del contenido, pudiéndose
llegar al bloqueo total de la fermentacion. Debido a la lenta velocidad de recuperacion de las
bacterias metanogénicas, la estabilizacién de un digestor “acidificado” es muy lenta, de aqui la
importancia del cuidado de los pardmetros que rigen el proceso y que posteriormente se

detallaran.

A nivel industrial se puede controlar la reaccion de digestion anaerobia y recoger la energia
quimica (en forma de metano) que se desprende de dicha reaccién. El proceso de digestion del
lodo que ocurre en el interior del biodigestor (o digestor) en un medio ambiente anaerobio
permite el desarrollo de las comunidades metanogénicas responsables de las transformaciones

y que éstas transcurran con una velocidad significativa.

En la Figura 8 se muestra una fotografia de uno de los biodigestores de la Estacién depuradora

de Aguas Residuales (EDAR) Murcia-Este.

Figura 8: Digestor anaerdbico de la EDAR Murcia — Este.

El biodigestor es un depdsito cerrado o tanque que puede estar construido con diversos

materiales como ladrillo y cemento, metal o plastico. Es de forma cilindrica o esférica posee un
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conducto de entrada a través del cual entran los lodos, y un conducto de salida del material ya
digerido por la accidn bacteriana que abandona el biodigestor. Las corrientes de fangos que se
introducen y abandonan el biodigestor se denominan afluente y efluente, respectivamente. En
los tanques se homogeniza la biomasa y se controla el tiempo de residencia en su interior, la

temperatura y otros parametros.

Existen multitud de factores que intervienen no sdlo en la cantidad de biogas generado, sino
también en la velocidad de generacion o en el rendimiento de los sistemas de recuperacién de

biogas (Hilbert., 2003).
Entre los factores mas importantes a tenerse en cuenta se desarrollaran los siguientes:

e Tipo de sustrato

e Temperatura

e Caudal volumétrico

e Tiempo de residencia

e Humedady pH

e Contenido de sélidos

e Adicién de inoculantes y concentracion de sustrato
e Grado de mezcla

e Presencia de compuestos inhibidores del proceso

e Tipo de sustrato

Las materias primas fermentables abarcan un amplio espectro de distintos tipos de biomasa
como aguas residuales organicas urbanas e industriales (produccién de alcohol, procesado de
frutas, verduras, lacteos, carnes, alimenticias en general), restos de cosechas y basuras de
diferentes tipos, como los efluentes de determinadas industrias quimicas. Cada una de ellas
presenta diferentes caracteristicas en su composicion, lo cual influird en el proceso de digestidn.

Un claro ejemplo de ello son los distintos tipos de aguas residuales (Tabla 1).

Tabla 1: Caracterizacion de los distintos tipos de aguas residuales (Kundu et al., 2022).
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Tipo de agua Solidos Fésforo | Nitrégeno DBO DQO
residual totales total total
(mgOy/L) | (mg0>/L)
(mg/L) (mg/L) (mg/L)
Procesado de 1.000-
) 3 50 600—4.000
alimentos 8.000
Procesado de
, 6.100 2,7 10 6.600
azucar
Procesado de
, 250-2.750 32,874 650-6.250 | 400-15.200
lacteos
Procesado de 18.000-
) 150-200 40-60 310410

vino 21.000

o 140.160- 31,57- 1.100,5—- 27.600—- 126.000—
Destileria

170.000 73,31 1.380,7 42.921 167.534

Papel y cartdn 3.158 1.782 215 8.964 26,974

) 1.000— 2.270- 5.000—-
Textil 89,3

26.200 60.000 90.000

Urbanas 350-1.220 5a10 20a50 100a400 | 200a 700

El proceso microbioldgico no solo requiere de fuentes de carbono y nitrégeno, sino que también
deben estar presentes en un cierto equilibrio sales minerales (azufre, fésforo, potasio, calcio,
magnesio, hierro, manganeso, molibdeno, zinc, cobalto, selenio, tungsteno, niquel y otros
menores). Asi que la fermentacion anaerdbica va a depender de los nutrientes disponibles del
sustrato de partida. Normalmente las sustancias orgdnicas, como los estiércoles y lodos
residuales, presentan estos elementos en proporciones adecuadas. Sin embargo, en la digestion
de ciertos desechos industriales puede presentarse el caso de ser necesaria la adicién de los

compuestos enumerados o bien un post-tratamiento aerdbico.
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e Temperatura

Se trata del factor mas importante en cualquier proceso bioldgico, ya que, a mayor temperatura,
mayor sera la actividad bioldgica. Sin embargo, temperaturas demasiado elevadas podrian
desnaturalizar las proteinas de las bacterias implicadas en el proceso y eliminarlas. Se debe
buscar una temperatura éptima en la que las bacterias tengan el mayor rendimiento posible y
puedan desarrollarse sin problemas. (Chang et al.,, 2023) Generalmente, se realiza una
diferenciacién en tres rangos de temperatura de acuerdo al tipo de bacterias que predominan
en la actividad metabdlica (Tabla 2). Generalmente, a partir de los 50 °C comienza a disminuir la
variabilidad de especies en la poblacidn bacteriana debido a que hay menos tipos de bacterias
capaces de soportar tales niveles de temperatura por el empeoramiento de su rendimiento o
incluso la inhibicion de la misma (Chang et al.,, 2023). En el biodigestor la poblacion de

microorganismos predominante debe ser de bacterias metanogénicas.

Tabla 2: Rangos de temperatura ptimos para el desarrollo de los distintos tipos de bacterias
(Hilbert., 2003).

RANGO DE
BACTERIAS SENSIBILIDAD
TEMPERATURAS
Psicrofilicas T<20°C + 2 °C/hora
Mesofilicas 20°C<T<40°C +1°C/hora
Termofilicas T>40°C +0,5 °C/hora

La actividad bioldgica y por lo tanto la produccién de biogds aumenta con la temperatura. La
Figura 9 muestra la evolucién de la produccién de biogas en funcidn de la temperatura segin

diferentes estudios bibliograficos:
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Figura 9: Evolucion de la produccion de biogas en funcion de la temperatura (Hilbert., 2003).

En el rango termofilico, dada la mayor sensibilidad que presentan las bacterias termofilicas a las
pequeias variaciones térmicas, el cuidado en el mantenimiento deberd extremarse a medida

gue se aumente la temperatura (Campos et al., 2001).

En el rango termofilico, se produce mds cantidad de gas que en el rango mesofilico a igual tiempo
de digestion. Sin embargo, por cuestiones de costes energéticos y estabilidad del proceso, en
general es mucho mas eficiente trabajar en condiciones mesofilicas y el nivel éptimo estara

entre 34-39 °C (Campos et al., 2001).

Los digestores que trabajan a temperaturas mesofilicas y termofilicas poseen generalmente
sistemas de calefaccion, aislamiento y control los cuales son obviados en digestores rurales

econdmicos que trabajan a bajas temperaturas (Cajas & Estrada., 2009).
e Tiempo de retencién hidraulico (TRH)

La temperatura esta intimamente relacionada con los tiempos que debe permanecer la biomasa
dentro del digestor para completar su degradacion. A medida que aumenta la temperatura
disminuye el TRH y en consecuencia se necesitard un menor volumen de reactor para digerir
una misma cantidad de biomasa (Figura 10). Comunmente, los digestores mesofilicos trabajan

con TRH de alrededor 30 dias, mientras que los termofilicos rondan TRH de 20 dias.
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Prod. de biogas

T.RH.

Figura 10: Evolucion de la produccion de biogas en funcidon del tiempo de residencia (Hilbert.,
2003).

e Caudal volumétrico

Con este término se designa al volumen de sustrato organico alimentado diariamente al
digestor. El caudal volumétrico tratado es inversamente proporcional al tiempo de retencion, a

medida que aumenta la carga volumétrica disminuye el tiempo de retencion.

Existen diferentes formas de expresar este pardmetro siendo los mas comunes: kg de
material/dia, kg de materia seca/dia, kg de sdlidos volatiles/dia todos expresados por metro
cubico de digestor.

Las cantidades de sélidos y sdlidos volatiles se extraen atendiendo a las cantidades en kg de

material cargado con los porcentajes de sélidos o sdlidos volatiles que se obtiene por analisis.

Se obtiene el porcentaje de sdlidos sometiendo al sustrato a desecacién, 105 °C hasta peso

constante y calculando el siguiente coeficiente:

Peso hiimedo — Peso seco
Peso humedo
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Ecuacion 5: porcentaje de sdlidos totales.

Y el porcentaje de sdélidos volatiles se obtiene sometiendo la muestra seca a la mufla, 560 °C

durante tres horas y obteniendo el siguiente coeficiente:

Peso seco — Peso ceniza

Peso seco

Ecuacion 6: porcentaje de sdlidos volatiles.

Un factor importante para tener en cuenta en este parametro es la dilucion utilizada, debido a
que una misma cantidad de material biodegradable podrd ser alimentado con diferentes

volumenes de agua (Cajas & Estrada., 2009).

e Tiempo de residencia

Este pardmetro sélo puede ser claramente definido en los “sistemas discontinuos o batch”
donde el tiempo de residencia (TR) coincide con el tiempo de permanencia del sustrato dentro
del digestor. En los digestores continuos y semicontinuos el tiempo de residencia se define como

el valor en dias del cociente entre el volumen del digestor y el volumen de carga diaria.

De acuerdo con el disefio del reactor, el mezclado y la forma de extraccién de los efluentes
pueden existir variables diferencias entre los tiempos de residencia de liquidos y sélidos debido

a lo cual suelen determinarse ambos valores.

El TR estd intimamente ligado con dos factores: el tipo de sustrato y la temperatura. La seleccion
de una mayor temperatura implicara una disminucién en los tiempos de residencia requeridos
y consecuentemente serdn menores los volimenes de reactor necesarios para digerir un
determinado volumen de material. La relacién coste - beneficio es el factor que finalmente
determinara la optimizacién entre la temperatura y el TR, ya que varian los voliumenes, los
sistemas paralelos de control, la calefaccidn y la eficiencia. El limite minimo de los TR esta dado

por la tasa de reproduccion de las bacterias metanogénicas debido a que la continua salida de
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efluente del digestor extrae una determinada cantidad de bacterias que se encuentran en el
liguido. Esta extraccion debe ser compensada por la multiplicacién de las bacterias que
permanecen dentro del reactor. Por esta razén en los disefios de cdmaras de digestion se
procura lograr grandes superficies internas sobre las cuales se depositan como una pelicula las
bacterias u otros sistemas que logran retener a las bacterias metanogénicas pudiendo lograr de

este modo TR menores.

e Humedady pH

Un alto contenido de humedad favorece el transporte de nutrientes, asi como un nivel constante
de pH. Esto permite una disminucidn en la concentracién de agentes téxicos. En la operacién
normal de un biodigestor, el pH fluctia entre 6,8 y 7,6 para tener un buen indice del equilibrio
ecolégico. Un aumento en el pH es indicativo de exceso de amoniaco; en tanto que una
disminucién en el pH significa un aumento en el contenido de acidos grasos volatiles, lo que

provoca una menor produccion de biogas.

Las desviaciones de los valores normales indican un fuerte deterioro del equilibrio entre las
bacterias de la fase dcida y las metanogénicas, provocado por severas fluctuaciones en alguno
de los pardmetros que rigen el proceso. Es importante controlar el nivel de pH en el digestor, ya
gue las bacterias metanogénicas son especialmente sensibles a fuertes cambios. El pH 6ptimo
para este tipo de bacteria es neutro, alrededor de 6, mientras que un medio mas acido causa la

inhibicidn de las bacterias metanogénicas. Por tanto:

o pH < 6,2 = Inhibicién de las bacterias metanogénicas
o pH< 4,5 - Inhibicién de todas las bacterias

o pH>8,5 - Inhibicién de todas las bacterias

e Contenido de sélidos

La movilidad de las bacterias metanogénicas dentro del sustrato se ve crecientemente limitada
a medida que se aumenta el contenido de sélidos y por lo tanto puede verse afectada la
eficiencia y produccién de gas. Por otro lado, podemos encontrar en la literatura datos de
producciones de gas importantes logradas en rellenos sanitarios (vertederos) con un alto

contenido de sélidos.
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En este punto tampoco existen reglas fijas, segin mediciones realizadas utilizando distintas
mezclas de estiércoles animales en agua han determinado que para digestores continuos el

porcentaje de sélidos dptimo oscila entre el 8% y el 12% (Cajas & Estrada., 2009).

e Adicion de inoculantes y concentracion de sustrato

El crecimiento bacteriano dentro de los digestores sigue desde su arranque la curva tipica

representada en la Figura 11.
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Figura 11: Curva caracteristica del crecimiento bacteriano dentro de un biodigestor (Cajas &
Estrada., 2009).

En la Figura 11 pueden distinguirse tres zonas claramente diferenciadas: la de arranque (1), la de
estabilizacion (I1) y la de declive (ll1).
La primera etapa puede ser acortada mediante una recirculacion de un determinado porcentaje

de material de otro digestor o del mismo rico en bacterias que se encuentran en plena actividad.

Esto es particularmente importante en los digestores discontinuos que deben ser arrancados

frecuentemente.
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Al llegar de forma mas rapida a la estabilizacidon puede incrementarse la produccién de gas por

kg de material tratado.

Los dos factores para tener en cuenta en la inoculacion de un biodigestor son la proporcién en
gue se agrega y la “edad” del mismo. Cuanto mayor sea la proporcidn y menor la edad mayor

serd la eficacia.

e Grado de mezcla

Con una buena agitacidn se obtiene:

o Unadistribucién uniforme de los metabolitos producidos por las bacterias metandgenas
o Un buen grado de mezcla del sustrato fresco con la poblacion bacteriana
o Se evita la formacidn de incrustaciones dentro del digestor

o Y evita también la existencia de espacios “muertos” sin actividad biolégica

En la seleccién del sistema de agitacién se debe contemplar la frecuencia e intensidad de esta,
puesto que el proceso fermentativo involucra un equilibrio simbiético entre varios tipos de
bacterias. La ruptura de ese equilibrio en el cual el metabolito de un grupo especifico servira de
alimento para el siguiente implicard una merma en la actividad bioldgica y por tanto una
reduccion en la produccion de gas (Cajas & Estrada., 2009). Como conclusién, en la eleccién de
un determinado sistema se tendrd siempre presente tanto los objetivos buscados como el

perjuicio que puede causar una agitacion excesiva debiéndose buscar un punto medio éptimo.

Existen varios mecanismos de agitacion utilizados desde los mas simples que consisten en la
agitacién manual o el provocado por la entrada y salida de los liquidos, hasta sofisticados

equipos que involucran agitadores con hélice, recirculadores de sustrato e inyectores de gas.

e Presencia de compuestos inhibidores del proceso

La presencia de metales pesados, antibidticos y detergentes en determinadas concentraciones

pueden inhibir e incluso interrumpir el proceso fermentativo.

Cuando es demasiado alta la concentracion de acidos volatiles, mds de 2.000 partes por millén

en volumen (en adelante ppm) para la fermentacién mesofilica y de 3.600 ppm para la
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termofilica se inhibira la digestidn. También un incremento de la concentracidn de nitrégeno y

amoniaco destruyen las bacterias metanogénicas.

En la Tabla 3 se muestran los valores de concentraciones de ciertos inhibidores comunes,
valores que deben ser tomados como orientativos del proceso, dado que las bacterias que
intervienen pueden con el tiempo adaptarse a condiciones que en un principio les afectaba

marcadamente.

Tabla 3: Diferentes tipos de sustancias inhibidoras del proceso y rangos de concentracion

que afectan al mismo (Cajas & Estrada., 2009).

INHIBIDORES CONCENTRACION INHIBIDORA
Sulfatos (S0472) 5.000 ppm

NaCl 40.000 ppm

Nitratos (segun el contenido en nitrégeno) 0,05 mg/ml

Cu 100 mg/I

Cr 200 mg/|

Ni 200 - 500 mg/I

CN" (después que se han estabilizado las

bacterias metanogénicas a 2 - 10 mg/ml) 25 me/!

ABS (detergente sintético) 20-40 mg/|

Na* 3.500 - 5.500 mg/I
K* 2.500 - 4.500 mg/|
Ca*? 2.500 - 4.500 mg/I
Mg*? 1.000 - 1.500 mg/I
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3.2.3. Composicion y caracteristicas del biogas

El biogas esta compuesto fundamentalmente por metano (CH4)y diéxido de carbono (CO,), y en
menor proporciéon por otros compuestos como vapor de agua, acido sulfhidrico o sulfuro de
hidrégeno (H:S), compuestos de nitrégeno y azufre, siloxanos, compuestos aromaticos (fraccion

BTX) y compuestos organicos volatiles (COV’s).

La composicién del biogas es variable en funcién de su procedencia. En la Tabla 4 se muestra la

composicion del biogds derivado de diversas biomasas:

Tabla 4: Composicion volumétrica (%) del biogas procedente de diferentes tipos de biomasas
(Moncayo Romero., 2017).

DESECHOS LODOS DESECHOS RELLENOS
GASES PROPIEDADES
AGRICOLAS CLOACALES INDUSTRIALES SANITARIOS
Metano 50 - 80% 50 - 80% 50 - 70% 45 - 65% combustible
acido,
CO2 30-50% 20 - 50% 30-50% 34 -55% .
asfixiante
Vapor Agua saturacion Saturacion Saturacion saturacion corrosivo
Hidrégeno 0-2% 0-5% 0-2% 0-1% combustible
100 — corrosivo, olor,
H.S 0-1% 0-8% 0,5 -100ppm AXi
2 7.000ppm 0 0 pp toxico
Amoniaco trazas Trazas Trazas trazas corrosivo
co 0-1% 0-1% 0-1% trazas toxico
Nitrégeno 0-1% 0-3% 0-1% 0-20% Inerte
Oxigeno 0-1% 0-1% 0-1% 0-5% corrosivo
Compuestos .
L. trazas Trazas Trazas Sppm corrosivos, olor
Organicos

El biogds es un combustible con alto poder calorifico, de 4.700 a 5.500 kcal/m3. El aporte calorifico

fundamental lo ofrece el metano cuyas caracteristicas fisicoquimicas son:

e Peso especifico 1 kg/m3

e Incoloro
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e Es mas ligero que el aire (importante en el efecto invernadero)

e |nodoro

e Inflamable

e Elvalor calorifico del metano puede llegar hasta 8.600 kcal/m3 con una combustion limpia
(sin humo)

e Capacidad de generar energia es de 5 Kwh/Nm?3
Las caracteristicas generales del biogas se muestran en la Tabla 5.

Tabla 5: Principales caracteristicas energéticas del biogas, en funcidon de su composicion
quimica (Moncayo Romero., 2017).

CARACTERISTICAS CH4 CO2 Hz- H2S Otros Biogs
60/40
Valor Calérico (MJ/m?3) 35,8 - 10,8 22 21,5
Valor Caldrico (kcal/m?3) 9.024 - 2.581 5.258 5.140
Ignicion (% en aire) 5-15 - - - 6-12
ITemp. ignicion (°C) 650 - 750 - - - 650 - 750
Presidn critica (MPa) 4,7 7,5 1,2 8,9 7,5-8,9
Densidad Absoluta (g/L) 0,7 1,9 0,08 - 1,2
Densidad relativa (g/L) 0,55 2,5 0,07 1,2 0,83
Inflamabilidad Vol. en % aire 5-15 - - - 6-12

Para que el proceso de obtencion de energia a partir del biogds sea eficiente, tanto energética
como econdmicamente, antes es necesario refinar este gas vy, para ello, hay que separar el CO, y
todas las demas trazas de sustancias que disminuyen su calidad en su aprovechamiento. Por ello,
para mejorar el poder calorifico del biogas y poder obtener una cantidad considerable de energia

es preciso eliminar todos los compuestos que acompafian al metano en esa mezcla de gases.

Ademas de ser menos productivo por un alto porcentaje de impurezas que le restan poder

energético, otro factor importante por el cual es necesaria la purificaciéon del biogas es la
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contaminacidn causada por la emisidn de los compuestos que lo forman. Considerando el gran
potencial de efecto de calentamiento global de los gases que mayoritariamente constituyen esta
mezcla, su emisidn a la atmédsfera, incluso después de su combustién, contribuiria en gran
medida a la degradacién medioambiental por el denominado “efecto invernadero”, que se
plantea actualmente como un problema a nivel global. Entre los gases de efecto invernadero
(GEI) principales se considera el diéxido de carbono (CO3), metano (CH4) y 6xido nitroso (N>O),
asi como el hexafluoro de azufre (SF¢), los hidrofluorocarbonos (HFC) y perfluorocarbonos (PFC),
atribuyéndole a cada uno su potencial especifico de contribucion al calentamiento global. Segun
la IEA, el aumento de las emisiones de CO, relacionadas con la energia impulsd los gases de
efecto invernadero en general a su nivel mas alto en 2021. El total de las emisiones de gases de
efecto invernadero alcanzaron 40,8 Gt de CO, equivalente (COzeq) en 2021 cuando se utilizd

(Figura 12) (IEA., 2021).

5 45
o 40 B CO2 from flaring
% 35 m Nitrous oxide
30 m Methane
25 Industrial processes
20 ® Waste
15 Natural gas
10 m Oil
5 W Coal
2000 2005 2010 2015 2021

Figura 12: Emisiones de gases de efecto invernadero relacionadas con la energia desde 2000
-2021 (IEA., 2021).

La utilizacidn del biogds para la produccién de energia como combustible para producir calor o
electricidad permite, por una parte, evitar la emisién de GEI al mismo tiempo que se aprovecha

como una energia alternativa.
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En la composicién del biogas tiene una especial importancia el contenido en acido sulfhidrico (H2S)
debido a que posee un alto poder de corrosién de los equipos encargados de transformar ese gas
en energia y a que es un gas muy nocivo, su emisiéon a la atmdsfera es tdxica para el
medioambiente. Es un gas inflamable, incoloro con un olor caracteristico a huevos podridos. Es
extremadamente nocivo para la salud, bastan entre 20y 50 ppm en el aire para causar un malestar
agudo que lleva a la sofocacién y la muerte por sobreexposicién. Debido a su toxicidad, esta
ubicado directamente abajo del acido cianhidrico (HCN). Su combustion produce cantidades de
humos, gases y 6xidos de azufre altamente téxicos, principalmente SO,, mas peligroso que HS.
La combustidon transforma el H,S en un contaminante atmosférico debido a la formaciéon de SO,

altamente corrosivos. Todo ello hace que sea imprescindible su eliminacién por completo.

También sera necesario eliminar agua a causa del potencial de acumulacién del condensado en la
linea de gas; vy, finalmente, la eliminacién de CO; sera requerida si el biogas necesita ser mejorado
a gas natural estandar o a combustible de vehiculo. En efecto, el CO, diluye la energia que

contiene el biogds (Rajiman et al., 2021).

3.3. Técnicas de purificaciéon del biogas

La purificacion del biogds es imprescindible para poder optimizar la posterior valorizacion
energética ya que serd menos productiva si el biogas contiene un alto porcentaje de impurezas
que le resten poder energético, como pueden ser el CO,, H,S, siloxanos o el vapor de agua. Y al
mismo tiempo se evita el perjuicio medioambiental que provoca la emisién y combustion de

estos gases.

En la purificacion del biogds normalmente se usa la combinacion de distintos tratamientos
selectivos en funcién del tipo de compuesto a eliminar para aumentar la proporcidon de metano
en la corriente gaseosa final obtenida, eliminando los compuestos que lo acompafian. Ademas,
la eleccion del tipo de tratamiento dependerd de los costes en términos de inversion y
mantenimiento, consumo energético y eficiencia de depuracidn, siendo este ultimo aspecto el

que condiciona el rendimiento de CH, generado (Katariya & Patolia., 2021).
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Las técnicas usadas habitualmente son: separacién por membranas, adsorcién por cambios de
presion (PSA), lavado quimico con agua, absorcion quimica, separacién criogénica y procesos
bioldgicos de conversion. Aunque recientemente estdn comenzando a emerger técnicas mas
novedosas como métodos quimicoautotroficos y fotosintéticos para la mejora de biogas.

(Ahmed et al., 2021).

Con la purificacién del biogds se obtienen mejoras significativas en la composicidn del gas, hasta
tal punto que se puede aproximar a la composicion del gas natural. En la Tabla 6 se muestran

las posibles mejoras en composicion que se pueden obtener mediante el refinado del biogas.

Tabla 6: Comparativa de las composiciones del biogas antes y después de su purificacion
(Iglesias et al., 2021).

COMPONENTES GAS SIN REFINAR GAS REFINADO
Metano (CHa) 50% - 70 % 85-95%
Didxido de carbono (CO.) 30% - 50 % <1%
Nitrégeno (N2) <3% <2%
Oxigeno (02) <10.000 ppm <0,5%
Acido sulfhidrico (H2S) <10.000 ppm <10 ppm
Agua (H20) 5-10% <0,03 g/Nm?3
Hidrocarburos <200 mg/m?3 <1 mg/m3
Siloxanos <40 mg/m? <2 mg/m3

El enriquecimiento de un gas consiste en aumentar, mediante procesos fisicoquimicos, el
porcentaje de un determinado compuesto mediante la eliminacion del resto de componentes
no deseados. Para el caso del biogas, el objetivo es la separacidon del metano de los demas

componentes asociados.
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Los principales constituyentes de este biogds son: vapor de agua, CH4, CO;, H.S, compuestos

halogenados y otros compuestos como los siloxanos.

El biogas contiene concentraciones de H,S que le dan un caracter contaminante ya que aln en
muy pequenas cantidades resulta ser toxico y corrosivo, constituyéndolo en un potencial
agresor ambiental por lo que hace necesaria su eliminacién. El CO, a pesar de que no es
considerado altamente tdxico o corrosivo le resta poder calorifico al biogds y hace que pierda
atractivo como combustible. Una forma de depuracion del biogas es eliminar al maximo su
contenido en CO,, H;S, siloxanos y vapor de agua. El metano le confiere la caracteristica de
combustible, el valor energético estara determinado en funcién de su concentracién. El poder

calorifico inferior (PCl) del biogas sera:
PCI biogas = %CH, - PCI metano
Ecuacion 7: Poder calorifico del biogas.

Son varias las técnicas utilizadas para obtener un gas con un elevado porcentaje de metano a
base de eliminar el resto de los componentes del biogds, CO,, H.S y otros gases. Y no es
solamente el interés por aumentar la calidad del combustible por lo que se lleva a cabo esta
técnica, sino porque con este procedimiento se obtiene como subproducto (en nuestro caso en

particular) gas CO,, producto muy utilizado en la industria en general.

La eleccion de un método para purificar el biogas depende de la naturaleza quimica del
componente a eliminar. De acuerdo con la bibliografia, existen varios procesos, quimica y
fisicamente diferentes, entre los cuales se cuentan: la absorcidn fisica y quimica, la adsorcion, el

enfriamiento (criogénico o condensacion) entre otros.

3.3.1. Métodos de absorcion

Estos métodos se basan en la transferencia de masa entre la sustancia gaseosa a depurar y un

liguido denominado absorbente en el que el CO; y otras impurezas contenidas en el biogds son
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solubles (Mulu et al., 2021). La absorcion esta acompafiada de una reaccién quimica en la cual

el material a eliminar reacciona y forma un compuesto que posteriormente es retirado.

a) Absorcién con lavado de gases

La absorcién, o penetracion intima de un gas en el seno de un liquido o un sdlido, es la opcion
idénea para la extraccién de gases acidos (CO; entre otros), y puede ser utilizada también para
purificar gases que contengan pequeias cantidades de otros componentes, como amonio,
hidrocarburos pesados, agua, y compuestos organicos de azufre. Existen diversos métodos
basados en la absorcién para la recuperacién de la fraccidon de diéxido de carbono contenido en
dichos gases. Para lo cual existen varios procesos como el de absorcidn — desorcién mediante

aminas y el de carbonato de sodio que se describen a continuacién.

e Método de absorcidn - desorcion

El mas comun de los procesos para retirar didxido de carbono (CO,) y sulfuro de hidrégeno (H-S),
consiste en la absorcién de los gases en una solucién acuosa de amina, formando un complejo
a bajas temperaturas, posteriormente este complejo pasa por una columna de vapor donde, con
calentamiento, los gases 4acidos son retirados, regenerando la amina y posteriormente
retornando a la columna de absorcién. Este proceso permite obtener un metano de alta pureza.

En la Figura 13 se presenta el diagrama general del proceso.
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Figura 13: Proceso de absorcion - desorcion. Diagrama de flujo basico (Nguyen et al., 2021).

La eliminacién del H,S puede realizarse mediante unidades de absorcidon de carbdn activo,
limadura de hierro (método mas utilizado) u otros métodos. Para permitir un funcionamiento
continuo, se suele disponer de mas de una unidad, de modo que mientras una o varias estan

funcionando, se puede realizar el mantenimiento o regeneracién de otras.

e Proceso con carbonato de sodio

Este proceso se basa en la reversibilidad de la siguiente reaccion:

Na, CO; + H,0 + CO, 2 2NaHCO;

Ecuacion 8: Reaccion del carbonato de sodio con el CO,.
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Esta reaccion se desplaza a la derecha a temperaturas bajas y tiene lugar en el absorbedor
mientras se hacen pasar los gases que contienen el didxido de carbono en contracorriente con
esta disolucién. La cantidad de CO; absorbido en la disolucién depende de la temperatura,
presion, presion parcial del CO; en el gas, y la concentracion de la solucidn. La reaccién se

desplaza hacia la izquierda cuando se le aplica calor, pudiéndose recuperar el carbonato sédico.

b) Filtracion mediante membranas

Se han usado diferentes tipos de membranas para la separacion de sulfuro de hidrégeno del gas.
Los equipos y la operacion del método son simples, sin embargo, la eficiencia de la separacién
por membrana es baja y el costo de esta elevado, adicionalmente requiere grandes presiones y

trabaja a bajas velocidades.

Este proceso se basa en la difusidon de algunos compuestos que pasan a través de una membrana
selectiva. Con el objetivo de facilitar la difusidn, se emplea un portador. La permeabilidad del

gas a través de la membrana es funcidn de su solubilidad y difusividad en dicho material.

Las membranas utilizadas pueden ser de diferentes tipos de material, las mas utilizadas son las
poliméricas, aunque también se ha descrito el uso de membranas ceramicas. Las membranas
compuestas de polimeros porosos son extremadamente finas (del orden de los micrones), se
utilizan solamente en procesos donde el flujo es suficientemente grande para justificar la

inversion.

Las membranas para la separacién de gases dependen de las diferencias, tanto fisicas como
guimicas, entre la interaccidn de los gases y el material de la membrana. El resultado es que un

componente pase a través de la membrana mas rapido que el otro.

En la Figura 14 se muestra las membranas de separacidn y absorcidn de gases.
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Figura 14: Membranas de separacidn y absorcidn de gases (Stagnaro, 2005).

c) Membranas de absorcion de gases

Las membranas de absorcién de gases son membranas sdélidas con microporos que son usadas
como forma de contacto entre la corriente de gas y la de liquido. El gas a retener se difunde a
través de la membranay es eliminado selectivamente por el liquido absorbente del otro lado de
la membrana. Al contrario que las membranas de separacion de gas, aqui es el liquido

absorbente (no la membrana) el que da al proceso su selectividad.

3.3.2. Métodos de adsorcion

Estos se basan en la captura selectiva de las impurezas del gas por medio de materiales sélidos
granulados, los cuales contienen una gran superficie especifica. Estos procesos tienen una serie
de ventajas, dentro de las cuales se encuentran: una gran estabilidad térmica, proporcionan un
servicio prolongado, para su ejecucidn se emplea un simple equipamiento, son de facil
operacion del sistema de purificacion y proporciona la posibilidad de una elevada selectividad

en la eliminaciéon de sulfuro de hidrégeno.
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Su desventaja reside en la necesidad de utilizar grandes volimenes de material granulado para
procesar mayores flujos de gases y que el proceso de regeneracidn requiere de un gas (vapor
seco o aire caliente) que no sea retenido por el material granulado y que elimine las impurezas

de este.

Las fuerzas intermoleculares entre los gases tales como el CO, y la superficie de ciertos
materiales sélidos permiten la separacidn por adsorcién. La adsorcidén selectiva de los gases
depende de la temperatura, presiones parciales, fuerzas en la superficie y del tamafio de poro

del adsorbente.

Los adsorbentes sdlidos, como el carbdén activo, se encuentran normalmente como lechos
empagquetados de particulas esféricas. El proceso es un ciclo repetitivo cuyas dos etapas bdasicas
son la adsorcion y la regeneracion. En la etapa de adsorcion, el gas es alimentado sobre el lecho
de sdlidos, que adsorbe el CO, y deja pasar el resto de los gases. El esquema del concepto bdsico

de la técnica de adsorcidn se muestra en la Figura 15.

O Adsorbato
Fase gaseosa Adsorcion Desorcion O/
(exotérmico) {endotermlco]

———— —— — o o—

Adsorbato
O O * O O/
,_ = b4 — interfacial
Adsorbato a E -—- = 1==’== E =

homogeneo

heterogeneo
selido %/ / // Adsorbente

Figura 15: Proceso de adsorcion (Staudt., 2006).

Cuando el lecho llega a su capacidad maxima de adsorcion de CO,, la alimentacion es enviada a
otro lecho limpio mientras se procede a la regeneracién del primero, extrayéndole el CO; que

ha sido adsorbido previamente. Aqui es donde se distingue entre:
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a) Adsorcidn con variacion de presion (PSA)

Este método se basa en el principio de que el CHs y el CO; actian de forma distinta en un proceso

de adsorcion en funcidn de la naturaleza de la superficie adherente o adsorbentes.

El adsorbente es regenerado mediante la reduccidn de la presidn. Se han utilizado diferentes
procesos basados en la tecnologia de "Pressure Swing Adsorption" (PSA) en la recuperacién de
CO.. En el proceso PSA, el CO, se separa del biogas utilizando procesos de adsorcion/desorcion
del CO, mediante materiales sélidos como zeolitas, carbones activos u 6xidos de calcio a
diferentes presiones. Estos materiales se caracterizan por ser porosos y tener una alta drea

superficial para potenciar la capacidad de adsorcién.

Se dispone de cuatro recipientes llenos de material adsorbente. Durante el proceso, cada

recipiente sigue un ciclo de Adsorcidon — Despresurizacién — Desorcién - Presurizacion.

Para poder realizar el proceso correctamente es necesario comprimir el biogds a 2 — 7 bares y
enfriarlo sobre 70 °C. Tras ello, el biogds entra por la parte inferior del recipiente, a medida que
asciende el material adsorbente capta tanto el CO, como el O, y el N, en mayor medida, hasta
expulsar un gas con un 97% de metano. Esto se debe a que la molécula de CH,4 tiene un peso
molecular mayor. Cuando el material adsorbente de un recipiente estda completamente saturado
de los gases CO,, O, y N, la adsorcidn en ese recipiente deja de funcionar, el biogds pasa al
siguiente recipiente, el cual previamente ha sido regenerado mediante despresurizacion a

presion atmosférica.

Para el disefio de este tipo de lechos es necesario conocer las densidades, porosidades isotermas
de adsorciény cinética del material adsorbente, y las propiedades dindmicas del lecho fijo. Estos
datos no son siempre faciles de encontrar, por lo que el disefio preliminar se realiza de una
manera muy aproximada. La unidad de PSA se muestra esquematicamente en la Figura 16

(Thiruselvi et al., 2021).
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Figura 16: Esquema de una unidad PSA para la separacion de CH4/CO; del biogas (Thiruselvi

et al., 2021).

La técnica de PSA asegura eficacias altas (hasta el 98%), pero es un proceso relativamente

costoso. Cabe destacar que existen dos variantes en funciéon de la regeneracién del adsorbente:

b)

Adsorcién con variacion de temperatura (TSA): el adsorbente es regenerado mediante el

aumento de su temperatura.

Adsorcién mediante corriente eléctrica (ESA): la regeneracion tiene lugar al hacer pasar una

corriente de bajo voltaje por el adsorbente.

Adsorcién por separacion mediante membranas de zeolitas

Las membranas inorganicas microporosas se presentan como una alternativa a las membranas

poliméricas debido a su mayor estabilidad quimica y térmica. Dentro de este grupo se

encuentran las membranas de zeolitas. Las zeolitas son aluminosilicatos hidratados con

propiedades especificas de adsorcién, intercambio idnico y que poseen un tamafio de poro

definido del orden del de las moléculas.
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La capa de zeolita selectiva se encuentra en el exterior de un tubo ceramico, varios de estos
tubos se introducen en una carcasa. Por el interior de los tubos ceramicos circula un gas de
barrido. Por el exterior de los tubos, interior de la carcasa, circula la mezcla de gases CH4/CO; a
separar, como se muestra en la Figura 17 a través de la membrana permea preferentemente el

CO..

Alimentacio Retenido
CO, + CH, l CH,

y
[ AN o -

Gas de A _
barrido ﬁr“\{: ’ \ (: v Barrido

\ : j V2 J 1C Permeado

Figura 17: Esquema del sistema de separacion con membranas (Pueyo Jiménez,

2004).

Los compuestos clorados generalmente se eliminan en unidades de adsorcidn de carbdn activo,
gue puede ser regenerado periddicamente mediante el flujo de aire caliente o vapor
sobrecalentado. Al igual que con los compuestos sulfurados, es habitual tener mds de una

unidad que funcione alternativamente.

3.3.3. Separacién mediante la técnica de enfriamiento: criogenia o
condensacion

Se trata de una tecnologia que aplica distintos puntos de ebullicién / sublimacién de los
diferentes gases en una mezcla para separarlos (Mulu et al., 2021). La separacidn criogénica es
muy utilizada comercialmente para la purificacidn de CO, procedente de corrientes que ya
tienen una elevada concentracidon de CO, (>50%). No es utilizada en la recuperacién de CO,
procedente de gases de la combustidn de carbdn o gas natural debido a que es econémicamente

inviable. La ventaja que tiene es que proporciona una produccién directa de CO; liquido, el cual
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es necesario para un transporte econédmico. Las aplicaciones mds importantes de esta técnica
pueden llegar a ser la separacién de CO; de gases a alta presidon (como en los procesos de
precombustién), o la combustién con oxigeno o aire enriquecido, en la cual la alimentacién

contiene altas concentraciones de CO,.

En cuanto a la condensacidn como técnica para la purificacion de gases, su interés primario se
centra en la eliminacidon de compuestos volatiles organicos (COV’s) procedentes de gases de
combustidn. El proceso consiste en enfriar la corriente de gas a una temperatura tal que el

componente organico tenga una baja presién de vapor, y recoger el condensado.

3.3.4. Eliminacidén de siloxanos

Este apartado es especifico para la eliminacion de siloxanos ya que las concentraciones de estos
compuestos fueron analizadas en el biogds generado en la EDAR Murcia-Este durante esta

experimentacion.

Existen ciertos compuestos en los residuos sdélidos urbanos como las siliconas, que se
encuentran presentes en sellos o tuberias que se transforman durante su fermentacion en
siloxanos. Cuando estos compuestos, organo-silicatos, alcanzan altas temperaturas (como por
ejemplo dentro de motores y turbinas), se produce una ruptura de los siloxanos dando lugar a

compuestos mas estables como: SiO,, CO, y H,0.

Los siloxanos, en el proceso de combustién del motor de gas, se convierten en silicatos y cuarzo
microcristalino. Generalmente se suelen formar en la parte superior de los cilindros de los

motores.

Estos compuestos formados en la combustidon hacen disminuir el volumen de la cdmara de
combustidn a la vez que aumentan la relacidn de compresidn y la tendencia a la detonacidn. Asi

mismo, también contribuyen a la abrasidn del interior del motor.

Los compuestos de silice mas comunes en el biogas son:

e Trimetilsilanol
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e Hexametilciclotrisiloxano (D3)

e Octametilciclotrisiloxano (D4)

e Decametilciclotetrasiloxano (D5)

e Dodecametilciclohexasiloxano (D6)
e Tetrametilsiloxano

e Pentametildisiloxano

e Hexametildisiloxano (L2)

e Octametiltrisiloxano (L3)

e Decametiltetrasiloxano (L4)

Dichos compuestos se encuentran en concentraciones de hasta 50 mg/m3 o mayores. Estas,
estdn lejos de los 15 mg/m? recomendados por los fabricantes de motores (OEM, Original

Equipment Manufacturer, o sea, fabricante de equipo original).

Las dos técnicas mads utilizadas para la eliminacién de los siloxanos son la filtracién y la
condensacién. También se ha usado, aunque sin obtener grandes resultados, |a refrigeracién y

desecacion.
a) Adsorcién
e Carbdn activo:

En algunos casos, el carbdn activado es usado para reducir el contenido de compuestos de silice,
pero como los siloxanos son dificiles de desorberse de dicho material, estos lechos adsorbentes,

deben ser cambiados regularmente.
e Otros adsorbentes:

Otros adsorbentes usados para la eliminacién de los siloxanos, incluye filtros moleculares y

lechos poliméricos y silica gel.

b) Absorcién
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Otro método para la eliminacion de los siloxanos es la absorcién fisica utilizando disolventes

organicos con alto punto de ebullicion.

El mayor inconveniente es que es muy complicado conseguir la completa eliminacién de los
compuestos de silice por lo altamente volatiles que son los siloxanos, éstos se separan del

disolvente a elevadas relaciones de flujo de gas.
c) Refrigeracion

Los siloxanos también pueden ser eliminados mediante la condensacion de estos. De todas
formas, al ser los siloxanos quimicamente inertes, no biodegradables y debido a que son
adsorbidos muy poco por disolventes orgdnicos, la mejor forma de eliminarlos suele ser

mediante filtros de aceite.

Todas las técnicas anteriormente vistas se pueden mejorar mediante el uso de técnicas paralelas
como es la adiciéon de sales férricas en el biorreactor, con la finalidad de acomplejar los
compuestos azufrados y asi disminuir la formacién de H,S en el efluente gaseoso. Otra técnica
es la optimizacidn de las reacciones microbianas mediante: adicidon de nutrientes, aumento de
temperatura del biorreactor, hasta conseguir la etapa mesofilica, y eliminar competencia a las

bacterias metandgenas.

3.4. Proceso de absorcidon quimica del CO>

La absorcidn es la operacidn unitaria que consiste en la separacidén de uno o mas componentes
de una mezcla gaseosa a través del contacto con un solvente liquido con el cual forman
disolucién, también se denomina lavado de gases. La absorcién de uno o mas componentes de
una mezcla de gases por un liquido adecuado es la operacidn de ingenieria quimica que ocupa
el segundo lugar en importancia entre las que estdn basadas en la transferencia de materia en
una interfase controlada en gran parte por las velocidades de difusién. Por ejemplo, la acetona
puede recuperarse de una mezcla de aire-acetona haciendo pasar la corriente de gas a través
de agua, en la que se disuelve la acetona. De forma parecida, el amoniaco puede separarse

también de una mezcla aire-amoniaco mediante absorcidn en agua. En cada uno de estos
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ejemplos el proceso de absorcion del gas en el liquido puede tratarse como un proceso fisico,
sin que la reaccién quimica tenga ningun efecto apreciable. Sin embargo, cuando los éxidos de
nitrégeno se absorben en agua para dar acido nitrico, o cuando el diéxido de carbono se absorbe
en una disolucién de carbonato sédico, tiene lugar una reaccién quimica cuya naturaleza ejerce
una influencia sobre la velocidad real de absorcién. Resulta por tanto conveniente dividir los
procesos de absorcién en dos grupos, aquellos en los que el proceso es Unicamente fisico, y
aquellos en los que tiene lugar una reaccidn quimica. Nos centraremos en el proceso de
absorcién asociada a reacciones quimicas que es la que tiene lugar en las instalaciones donde se

ha desarrollado esta Tesis.

Asi pues, el propdsito de escoger el método de absorcién — desorcidn quimica es para separar
el CO; contenido en la corriente de biogds. En términos quimicos, se trata de una serie de
reacciones en equilibrio que permiten la generacidon de enlaces covalentes entre moléculas
gaseosas de CO, con las moléculas de la disolucién acuosa de amina (Vilardi et al., 2020) .Cabe
destacar que la presencia de HS en el biogas implicaria un aumento notable de la temperatura
en el proceso de absorcion, por lo que se debe realizar obligatoriamente una fase de
pretratamiento que elimine este tipo de impurezas y se trabaje con una mezcla de gases

compuesta mayormente por CH, y CO, (Petersson & Wellinger, 2009).

Es cierto que la absorcidn quimica es una de las tecnologias con mayor coste con respecto al
resto de tecnologias de biogds “upgrading” descritas anteriormente. Sin embargo, esta
tecnologia posee las menores pérdidas de biometano, lo cual es un factor determinante si se
desea mejorar el biogds para obtener biometano y emplearlo como biocombustible con un alto
contenido energético. Ademas, también posee una de las menores demandas energéticas entre
todas las tecnologias (Tabla 7). Factor mas que decisivo en una sociedad que estd atravesando

una de las mayores crisis energéticas de la historia.

Tabla 7: Comparacion entre las distintas tecnologias de biogas "upgrading” (Khan et al.,

2021).
Parametros Separacion Adsorcion por Lavado Absorcion Lavado con
por cambios de quimico con quimica solventes
membrana presion agua organicos
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Pretratamiento Sl S| S| SI Sl
de biogas

recomendado

Necesidad de S| S| NO S| NO

desulfuracion

previa

Demanda de NO NO Sl Sl NO

agua

Eliminacion de Parcial Posible NO NO NO
N2y 02

Necesidad de NO NO NO Sl Sl
emplear

quimicos

Presion de 6-8 4-10 4-10 Atmosférica 4-8
operacion

(bares)

Presion exterior 4-6 4-5 7-10 4-5 1,3-7,5

(bares)

Demanda NO NO NO 100-180°C 55-80°C

calorifica

Demanda 0,25-0,43 0,46 0,46 0,27 0,49-0,67
energética
(kWh/m?3

biometano)

Coste de puesta 81.750 187.250 110.000 134.500 -

en marcha (€)

Coste de 233.000 680.000 265.000 353.000 -

inversion (€)

Coste de 25.000 56.000 15.000 59.000 39.000
mantenimiento

(€/afio)

Pérdidas de <1,5 <2 <2 <0,1 <2

metano (%)
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Maxima 96 - 98 >96 >97 >99,5 >99
capacidad

regenerativa (%)

Viabilidad 98 94 96 91 -

técnica (%)

Desde el punto de vista tecnolégico, el proceso ocurre en primer lugar en una torre de absorciéon
donde ocurre la reaccidén quimica entre el CO; gas y las moléculas de la amina a una presién de
1-2 bares aproximadamente. A medida que transcurre el proceso, la disolucién de amina se va
saturando de CO,, por lo que tiene que ser transportada hacia una torre de desorcién donde,
mediante un elevado incremento de la temperatura (12—160 °C), se consigue romper los enlaces
covalentes y desorber el CO,. Ademds, como consecuencia de aumentar excesivamente la
temperatura se genera vapor que actla como un gas de barrido para extraer el CO; (Luis, 2016).
De esta forma, se puede empezar un nuevo ciclo con la solucién de amina (completamente libre
de CO;) cuando se recircule hacia la torre de absorcidn tras una fase de enfriamiento, dada por

un intercambiador de calor (Abdeen et al., 2016).

3.4.1. Absorcidn con reaccidon quimica

En los procesos quimicos de absorcidn el gas reacciona quimicamente con un componente de la
fase liquida. Por ejemplo, en la absorcién de diéxido de carbono por sosa cdustica ambos
compuestos reaccionan en la fase liquida haciendo mas complejo el proceso de absorcién. Otro
ejemplo podria ser la absorcién de CO; en disolucién de etanolamina. En estos casos la pelicula
en la fase gas es del tipo de las de absorcidn fisica, pero en la fase liquida hay una pelicula liquida
seguida de una zona de reaccidn. Este proceso de difusidon y reacciéon puede representarse
todavia por una extension de la teoria de pelicula, segin un método debido a Hatta
(Bethancourth, 2007). En el caso considerado, la reaccidn es irreversible y del tipo en el que un
componente A se absorbe de una mezcla por una sustancia B en la fase liquida, que se combina

con A, de acuerdo con la reaccion:

A+ B - AB
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Ecuacidn 9: Reaccion irreversible.

Conforme el gas se aproxima a la interfase liquida, se disuelve y reacciona inmediatamente con
B. El nuevo producto AB formado (si no es volatil), se difunde hacia el seno de la fase liquida. La
concentraciéon de B en la interfase disminuye. Esto se traduce en la difusidon de B desde el seno
de la fase hacia la interfase. Si la reaccidn quimica es rapida, B se elimina muy rdpidamente, de
forma que el gas A debe difundirse a través de parte de la pelicula liquida antes de encontrarse
con B. Por lo tanto, hay una zona de reaccién entre A y B que se separa de la interfase gas-
liquido, situdndose en algun lugar hacia el seno de la fase liquida. La posicidn final debe ser tal
que la velocidad de difusidn de A desde la interfase gas-liquido iguale la velocidad de difusidn
de B desde el seno de la fase liquida. Cuando se alcanza el régimen estacionario, la situacion se
puede representar tal y como se muestra en la Figura 18. La interfase gas-liquido corresponde
alalinea U, la zona de reaccién a la zona Ry la linea S representa el limite de la pelicula liquida.
El gas se difunde a través de la pelicula gaseosa por accién de la fuerza impulsora pe-p;, y se
difunde hacia la zona de reaccién por la fuerza impulsora C; en la fase liquida. El componente B
se difunde desde el seno de la fase liquida a la zona de reaccidén por la fuerza impulsora q, y el
componente AB se difunde hacia el seno del liquido por la fuerza impulsora m-n. Evidentemente,

en el seno de la fase liquida no hay componente A.
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Figura 18: Perfiles de concentracién en el método de absorcion con reaccién quimica
(Bethancourth, 2007).

Para visualizar la diferencia entre la absorcién fisica y la combinada con una reaccién quimica se
han utilizado los esquemas simplificados de los perfiles que se muestran en la Figura 19 y la
Figura 20. En la primera de ellas se recoge el perfil de absorcidn fisica y en la segunda el perfil

modificado por la reaccion quimica.

Para la transferencia en la fase gas:
!
Ny = KG '(pG - pi)
Ecuacion 10. Transferencia en la fase gas.

y para la fase liquida:
N, =K_-(C,-C.)

Ecuacion 11. Transferencia en la fase liquida.
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El efecto de la reaccidn quimica es acelerar la eliminacidn de A de la interfase, y suponiendo que

en estas condiciones es r veces mayor:
" = . . —
Ni=r-K_-(C-C)
Ecuacidn 12. Efecto de la reaccion quimica.

En la Figura 19 el perfil de concentracién a través de la pelicula liquida de espesor z,, esta
representado por una linea recta tal que k.= D\/Z.. En la Figura 18, el componente A es eliminado
por la reaccidn quimica, de forma que el perfil se curva. La linea de puntos muestra el perfil de
concentraciones que se obtendria si A fuese eliminado a la misma velocidad, pero sdlo por
difusion. El camino efectivo de difusidn es por tanto 1/r veces el espesor total z,.

rD,

NX: (Ci_CL):rkL(Ci_CL)

L

Ecuacion 13. Concentraciones por difusion.
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Figura 19: Perfil de concentracion sin reaccion quimica (Bethancourth, 2007).
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Figura 20: Perfil de concentracion con reaccidon quimica (Bethancourth, 2007).

Van Krevelen ha mostrado que este factor se puede relacionar con C, D, ki, la concentracién de
B en el liquido Cs y la constante de velocidad de la reaccidn quimica, j. Establece tres

condiciones:

e Para valores muy pequefios de j, r es aproximadamente 1, y las condiciones son muy

proximas a la absorcidn fisica.

e Sijes muy grande, r es aproximadamente igual a Cs/(iCi), y la velocidad del proceso esta
determinada por el transporte de B hacia la fase limite (i representa los moles de B que

reaccionan con un mol de A).

e Sijtiene un valor intermedio, r es aproximadamente igual a (jD.Cs)¥?/k., v la velocidad del

proceso esta determinada por la velocidad de reaccién.

Asi pues, de la ecuacidn anterior se puede escribir:
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kL(Ci _CL)(j ) DL .CBL )1/2
KL

NZ: :(Ci _CL)(J-'DL'CBL)UZ

Ecuacion 14. Ecuaciones involucradas en la absorcién quimica con reaccion.

3.5 Estudio y seleccion de aminas

Los solventes de aminas son bases débiles que tienen una alta densidad de electrones y estan
compuestos basicamente por dtomos de N, O y C y son capaces de reaccionar con gases acidos
como el CO; y el HsS para formar complejos o enlaces (Shimekit & Mukhtar, 2012). Una de las
razones por las que se escogen las aminas en lugar de soluciones alcalinas (NaOH, KOH, Ca (OH),)
es por su capacidad regenerativa en el proceso de desorcion (Tippayawong & Thanompongchart,
2010). Las aminas pueden ser clasificadas en tres grupos en funcion del nimero de dtomos de
H unidos con el atomo de N: primarias, secundarias y terciarias (Ooi et al., 2020). Dentro de esta
clasificacion, las mas utilizadas en el mercado son la monoetanolamina (MEA), dietanolamina
(DEA), metildietanolamina (MDEA) (Nguyen et al., 2021). Luego, también existen otras opciones
interesantes como la diglicolamina (DGA), piperazina (PZ), aminometil propanol (AMP),
trietanolamina (TEA) y diisopropanolamina (DIPA) (Figura 21) (D. B. B. Morero et al., 2011). Los
criterios generales de seleccidon de aminas han variado a lo largo de los afios. Hasta 1970, la
monoetanolamina (MEA) era la amina tipo considerada para cualquier unidad de tratamiento
de gases. A partir de 1970, la MEA se sustituyd por la dietanolamina (DEA), obteniéndose
mejores resultados. En los ultimos afios, metildietanolamina (MDEA), diglicolamina (DGA) y las
mezclas de aminas han ido incrementando su popularidad. Las aminas primarias, MEA y DGA no
ofrecen selectividad en unidades normales de operacidn, absorbiendo tanto el CO, como el H,S.
Las aminas secundarias y terciarias, dietanolamina (DEA), diisopropanolamina (DIPA) vy
metildietanolamina (MDEA) son las aminas mas selectivas y las mas eficientes en aplicaciones

de alta presion (>300 psi, 0,2 bar).

La eleccidn de la amina absorbente depende las variables operacionales del proceso de
absorcién quimica requeridas, como la presidn y temperatura. Al igual que los niveles de

purificacidén que se pretendan alcanzar. Un aspecto esencial a tener en consideracion es la fuerza
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basica relativa de cada amina (pKa), ya que marca su potencial para absorber moléculas de gases
acidos. De acuerdo a esto, las aminas se pueden ordenar en funcién de su potencial reactivo de

la siguiente manera: MEA = DGA > DEA > MDEA (Luis, 2016).

“ﬂ\\ | HO
N
[ 5 ({J?\ (|:{|E\
|1
HO—C—C—N : N—H N—CC—0OH
([ AN | 1.7 L7 1
AT AT
|
HO HO
Monoethanolamine Diethanolamine Triethanolamine
1 HO
— N
—(I_“(lj OH cC H
— | 1™ || 7
¢~ \H N—CH, HO—{—&—0—&—bn
& | |/ | (. LR
I CC H
Diisopropanolamine Methyldiethanolamine 2 i2- aminoethoxy) ethanol

Figura 21: Estructura de las aminas utilizadas en el tratamiento de gases (Hernandez Ramirez,
2007).

Para realizar la selecciéon de aminas con las que trabajar, ha sido necesario realizar un barrido

bibliografico y un andlisis comparativo acerca de las aminas objeto de estudio.

3.5.1. Monoetanolamina (MEA)

La MEA es todavia el solvente preferido para el tratamiento de corrientes de gas que contienen
bajas concentraciones de H,S y CO,, y poca concentracion de contaminantes minoritarios tales

como el COS y CS,. Esto es especialmente cierto cuando el gas tiene que ser tratado a baja
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presion, y se exige una eliminacion maxima de los gases acidos. En la Tabla 8 se presenta las

ventajas y desventajas de este solvente.

Tabla 8: Resumen de la MEA, ventajas y desventajas (Fuente: elaboracion propia).

VENTAIJAS

DESVENTAJAS

Alta reactividad, excelente estabilidad, facilidad

de recuperacion y bajo precio.

Alta pérdida de solucién debido a que posee una
presién de vapor relativamente alta, lo que

ocasiona altas pérdidas de vaporizacion.

Se utiliza habitualmente en disoluciones con agua
en un rango de concentraciones comprendido

entre el 10 y el 20% en peso.

Da lugar a productos (en presencia de COS y CS2)

procedentes de reacciones irreversibles.

Especialmente para la absorcion de COy, se han

desarrollado inhibidores que permiten la

utilizacién de soluciones de MEA hasta un 30 %.

Las soluciones de monoetanolamina son mas
corrosivas que otras soluciones de aminas,

cuando su concentracion es

especialmente
superior al 20% (en peso) y las soluciones

absorben grandes cantidades de gases acidos.

Elevado calor de reacciéon con el CO2 y el H2S (un
30% superior a la dietanolamina para ambos
gases). Esto da lugar a la necesidad de un mayor

gasto energético en la etapa de desorcidn.

Aunque la MEA por si misma no se considera especialmente corrosiva, sus productos de
degradacion son especialmente corrosivos. La MEA reacciona con agentes oxidantes (COS, CS,,
S0,, SO; y 0,) para dar lugar a productos solubles que deben ser eliminados del sistema para
evitar serios problemas de corrosidn. A continuacidn, se muestran las reacciones de la MEA con

el CO, y H,S (Ecuacion 15).

HOCH2CH2NH: + H2S ¢ HOCH,CH;NH3+ + HS™ + calor
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HOCH>CH>NH: + H20 + CO2 ¢<> HOCH2CH;NH3+ + HCO3™ + calor

Ecuacion 15. Reacciones de la MEA con CO; y H,S.

3.5.2. Dietanolamina (DEA)

Las soluciones acuosas de DEA han sido usadas durante muchos afios para el tratamiento de
gases de refineria que contienen normalmente apreciables cantidades de COS y CS,, ademas de

H,S y CO.. En la Tabla 9 se presenta las ventajas y desventajas de este solvente.

Tabla 9: Resumen de la DEA, ventajas y desventajas (Fuente: elaboracién propia).

VENTAIJAS DESVENTAIJAS

Amina secundaria mucho menos reactiva con COS | No es recuperable en muchos casos debido a que,
y CS2 que las aminas primarias y, por ello, los | a presion atmosférica, se descompone por debajo
productos de reaccidn no son excesivamente | de su punto de ebulliciony la regeneracidn resulta
COrrosivos. poco fiable, pero tiene una ventaja importante
con respecto a la MEA y es que las pérdidas de
solucion no son tan altas pues tiene una presion

de vapor menor.

Los productos de degradacion de la DEA son
mucho menos corrosivos que los de la MEA. La
exposicion a oxigeno produce acidos corrosivos y
COS y CS: podrian reaccionar con DEA en cierto

grado.

El calor de reaccidn de la DEA con respecto al CO2
es de 0,36 Kcal/g, lo que representa
aproximadamente un 25% menos que la MEA.

Para el H,S seria de 0,282 Kcal/g H2S.

Habitualmente es utilizada en un rango de

concentraciones del 25-35 % en peso. La carga
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acida total para la DEA esta limitada a 0,3-0,35
mol de CO2/ mol de amina para instalaciones de
acero al carbono. En instalaciones de acero
inoxidable, es posible alcanzar cargas préximas al

equilibrio (1 mol de CO2/ mol de amina).

Como conclusion, las principales ventajas asociadas al uso de la DEA frente a otras aminas son

su mayor resistencia a la degradacion por COS y CS; y las menores pérdidas por evaporacion, y

las desventajas son su mas baja reactividad, que implica que sea necesario poner mayores

caudales en juego y, por tanto, mayor costo.

HOCH2CH2NH2 + H2S ¢ HOCH2CH2NHs+ + HS + calor

HOCH2CH2NH; + H20 + CO2 ¢> HOCH2CH2NHs+ + HCO3™ + calor

Ecuacion 16. Reacciones de la DEA con CO; y H,S.

3.5.3. Trietanolamina (TEA)

En la Tabla 10 se presenta las ventajas y desventajas de este solvente.

Tabla 10: Resumen de la TEA, ventajas y desventajas (Fuente: elaboracion propia).

VENTAIJAS

DESVENTAIJAS

La relacion estequiométrica con el COz es de 1 mol

de CO2 absorbido por mol de TEA.

Se observa formacién de espuma (a 5wt %)

durante la absorcién del CO,.

Desorcion rapida.

Por su débil basicidad (pKa = 7,76 a 25 °C) parece

que disminuye su tasa de absorcion.
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3.5.4. Metildietanolamina (MDEA)

La MDEA es una amina terciaria que puede ser utilizada a concentraciones superiores a las

aminas anteriormente valoradas, comiUnmente entre un rango de 20 y 50%. Para idénticos

caudales de disolucién, la MDEA tiene una mayor capacidad de reaccionar con CO,, ya que puede

utilizarse a mayores concentraciones. Ha sido utilizada a bajas concentraciones en aplicaciones

altamente selectivas o a muy bajas presiones. En la Tabla 11 se presenta las ventajas y

desventajas de este solvente.

Tabla 11: Resumen de la MDEA, ventajas y desventajas (Fuente: elaboracién propia).

VENTAIJAS

DESVENTAIJAS

Son posibles cargas acidas elevadas, del orden de
0,7-0,8 mol/mol en instalaciones de acero al
carbono, debido a que el reactivo presenta una

baja capacidad corrosiva.

Las reacciones de MDEA con oxigeno dan lugar a
acidos corrosivos que, si no son eliminados del
sistema, pueden provocar la acumulaciéon de

sulfuro de hierro.

Baja presidn de vapor, bajo calor de reaccién (600

BTU/Ib CO2), alta resistencia a la degradacion.

Es selectiva al Hz2S en presencia de COa.

Bajo consumo de energia para su regeneracion.

Tiene una menor area de transferencia, tarda mas

en reaccionar con el COa.

A continuacidn, se muestran las reacciones que tienen lugar con la MDEA en presencia de CO; y

H.S (R corresponde al grupo metil y R’ al grupo etanol)

CO; +H,0 > HCOs +H*

HCO; ¢> CO3* +H

H:O0 <> OH +H"
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R*RR'NH + ¢> R RR'N + H*

H,S ¢> HS ~+ H*

HS¢> S % +H*

Ecuacion 17. Reacciones de la MDEA.

La MDEA presenta ventajas frente a las aminas primarias y secundarias asociadas a su baja

presidn de vapor, el bajo calor de reaccién (0,33 Kcal/g CO, y 0,29 Kcal/g H,S), mayor resistencia

a la degradacién, menores problemas de corrosién. Esto implica una mayor efectividad de las

instalaciones ya existentes, menores costes de inversién para nuevas instalaciones y menores

costes de operacién. Ademas, dependiendo de la aplicacion, algunas de estas ventajas tendran

una gran importancia, por ejemplo, debido a su bajo calor de reaccién, la MDEA puede utilizarse

para la eliminacion de CO; en instalaciones que trabajen a presiones muy variables. Las

principales desventajas que presenta la MDEA es la tendencia a formar espuma a altas

concentraciones y el mayor coste del reactivo.

3.5.5. 2 amino-2 metil-1 propanol (AMP)

En la Tabla 12 se presenta las ventajas y desventajas de este solvente.

Tabla 12: Resumen de la AMP, ventajas y desventajas (Fuente: elaboracion propia).

VENTAIJAS

DESVENTAIJAS

La relacion estequiométrica con el CO; es de 1 mol

de CO2 absorbido por mol de AMP.

Baja energia requerida para su regeneracion.

El coeficiente de transferencia de masa es menor
que el de la MEA por lo que requerira torres mas

altas para aumentar el tiempo de residencia.

Es muy eficiente en la absorcidon del CO., incluso

para bajos caudales.

Es selectivo de H2S en presencia de COa.
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La regeneracion es un 80% mas rapida que en el

caso de la MEA.

3.6. Comparativa de aminas basada en el analisis bibliografico

A continuacion, se comentan algunas figuras comparativas que servirdn como base y punto de
referencia para escoger las soluciones de aminas mas adecuadas en relacién al estudio de la
presente Tesis. De la Figura 22 se extrae que la absorcién de CO; en la solucidon de MEA requiere
una altura de 0,75 m desde el fondo de la columna, mientras que para DEA y AMP se necesita
una altura de 1,75 y 2,00 m respectivamente para absorber la misma cantidad debido a la
diferente eficiencia de extraccion. Se puede comprobar también la pérdida de eficiencia de

extraccién para relaciones mayores de mol Amina/mol CO,.

Mientras que en la Figura 23 se puede observar la altura de columna relativa para la absorcion
del CO,. Cogiendo como base 1 la MEA se requiere una columna 34,4 veces mas grande para la

MDEA.
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Figura 22: Altura desde el fondo de la columna de absorcion frente a la concentracién de
CO;. (Relacién 0,25 mol /mol CO,).
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Figura 23: Altura desde el fondo de la columna de absorcion frente a la concentracion de
CO;. (Relacién 0,40 mol /mol CO,).

A continuacidn, en la Figura 24 se puede observar la eficiencia para algunos solventes:
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Figura 24: Eficiencia de extraccion de CO,.

Esta eficiencia viene determinada por la capacidad de absorcién de las aminas. En la Figura 25
se puede observar el coeficiente de transferencia de masa para algunas aminas que da un valor

parcial de la eficiencia de la amina, ya que cuanto mayor sea este coeficiente mayor serd ésta.
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Figura 25: Coeficiente de transferencia de masa de algunas aminas.

En la Figura 26 se puede ver el efecto del aumento de caudal con el drea de transferencia
efectiva. En el caso de la MEA, no por aumentar el caudal aumenta el area de transferencia

efectiva.
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Figura 26: Area efectiva de transfer

encia (m%/m3).

A continuacién, en la Figura 27, se muestra los indices de transferencia de masa para varios

absorbentes. Se ha cogido como referencia la MEA con un

Como se puede ver las otras aminas y mezclas (1:1) tienen

indice de transferencia de masa de 1.

un indice inferior.
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Figura 27: indice de transferencia relativo a la MEA.

3.6.1. Conclusiones de la comparativa d
bibliografico

e aminas, tras el analisis

Con la informacidn obtenida en el punto anterior se pueden hacer las siguientes clasificaciones

basadas en diversos parametros importantes (Tabla 13).

Tabla 13: Clasificacidn de las aminas seguin diversos parametros (Fuente: elaboracion propia).

PARAMETRO

CLASIFICACION AMINAS

Absorcion del CO2 (mol/mol)

MEA<DEA<MDEA<AMP
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Eficiencia de extraccion de CO; del biogas MEA>AMP>DEA>MDEA

MEA<MEA-AMP<DEA-AMP<DEA<AMP<MEA-
Altura requerida para la absorcién
MDEA<DEA-MDEA<MDEA

En definitiva, podemos concluir que la mezcla MEA-AMP es la mas prometedora (frente a las
mezclas con MDEA) ya que ofrece una absorcién comparable a la MEA y requiere de menor

consumo de energia para la recuperacion.
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4. MATERIALES Y METODOS

4.1. Estacion Depuradora de Aguas Residuales Murcia Este

La Estacién depuradora de Aguas Residuales Murcia-Este es una planta de tratamiento de las
aguas residuales urbanas generadas en los sistemas de colectores de saneamiento de la ciudad
de Murcia, el colector de Beniajan y el de Zarandona. Ocupa una parcela de unas 12,5 hectareas
y estd situada en la margen izquierda del Rio Segura, aguas abajo de Murcia, a unos 700 metros

de la confluencia del Rio Guadalentin.

El disefio de la planta permite tratar 100.000 m3/dia de agua residual generada por una
poblacién de 980.000 habitantes equivalentes en temporada alta con una dotacién de media de
60 g/hab-dia y con unas cargas contaminantes de 588 mg/L de DBOs y 548 mg/L de sdlidos en

suspension.

A continuacidn, se describen las lineas de tratamiento en la depuradora.

4.1.1. Linea de agua

La Figura 28 muestra un esquema de la linea de agua de la EDAR.
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ESQUEMA DE LA LINEA DE AGUA

OBRA DE LLEGADA Y POZO RSU
DE GRUESOS

DESBASTE DE SOLIDOS RSU
DESARENADO
DESENGRASSADO RSU

6 RECIRCULACION
INTERNA

FANGOS
SECUNDARIOS

PRETRATAMIENTO

( LiNEADEFANGOS |

Figura 28: Diagrama de operaciones de la linea de agua de la EDAR (Fuente: elaboracién
propia).

La linea de agua de la EDAR Murcia-Este consta de las siguientes fases:

A. DESBASTE Y PRETRATAMIENTO

e Elevacion del agua bruta

La EDAR cuenta con dos camaras de bombas a distinta altura.

e Obrade llegaday pozo de gruesos

La llegada del agua bruta procedente de los sistemas de colectores de la margen izquierda y
derecha del rio Segura se produce a través de dos cdmaras de entrada. A través de dichas
camaras de entrada, el agua pasa a dos pozos de gruesos que permiten la sedimentacidn de los
solidos mas pesados, realizdndose la extraccidn de estos mediante cuchara bivalva hidraulica. A
la salida de los pozos existe un primer desbaste de materiales voluminosos y limpieza
automatica mediante peines que vierten a una cinta transportadora que descarga en un

contenedor de residuos sélidos urbanos (RSU).
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e Desbaste de sélidos

La instalacién cuenta con un primer desbaste de sélidos gruesos formado por cuatro canales,
dotados de rejas automaticas de 20 mm y posteriormente de desbaste de sélidos finos mediante
tamices auto limpiantes de 3 mm. Los residuos sélidos vierten a un tornillo transportador-
compactador de acero inoxidable que, a su vez, descarga en un contenedor para ser retirados

como Residuos Sélidos Urbanos.

e Desarenado-desengrasado

A la salida de los canales de desbaste el agua pasa a unos depdsitos rectangulares donde, tras
un subito aumento de seccidn, se fuerza la sedimentacion de las arenas que transporta el agua
al disminuir la velocidad lineal de ésta. Igualmente, en este punto se provoca la emulsién de

grasas mediante aireacion.

Las arenas que se depositan en el fondo son aspiradas por una bomba y conducidas al
desarenador, donde se separan del agua y se depositan en un contenedor de residuos siendo

retiradas como Residuo No Peligroso.

Las grasas y flotantes son arrastrados por un puente viajante y descargan a un concentrador de
grasas, donde son evacuadas hasta un contenedor de residuos para su recogida y transporte por

un gestor autorizado.

e (Camaras de ajuste de pH

Para poder actuar con medidas correctoras adecuadas frente a vertidos ocasionales que puedan
causar variaciones significativas de pH, la planta cuenta con dos lineas de ajuste de pH a la salida

de los decantadores lamelares.

B. DECANTACION PRIMARIA

A la salida de las camaras de ajuste de pH el agua pretratada pasa por cuatro canales Parshall
aislados. Asi mismo, existen en este punto cuatro vertederos laterales para limitar el caudal

maximo de entrada al tratamiento primario.
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La decantacién primaria estd formada por cuatro decantadores lamelares de 37,45 metros de
longitud por cinco de anchura. Cada uno de ellos estd compuesto por cuatro filas de lamelas de

35 metros de longitud, separadas 80 mm e inclinadas 60 ° respecto a la horizontal.
C. TRATAMIENTO BIOLOGICO

El agua decantada pasa a continuacion al reactor biolégico. La unidad tiene un volumen total de

41.405 m®y dispone de tres canales independientes.

La configuracion del tratamiento bioldgico es una variante del tratamiento convencional de
fangos activados, denominada A20. La entrada de cada uno de los canales del reactor biolégico
presenta una zona anaerobia compartimentada y dotada de agitadores de mezcla que aseguran
un intimo contacto entre el influente y la biomasa de recirculacién en ausencia de oxigeno, a
continuacién, una zona andxica igualmente compartimentada y dotada de agitadores de mezcla
gue aseguran un intimo contacto entre el influente y la recirculaciéon interna, con alto contenido
en nitratos, elimindndose éstos en forma de nitrdgeno gas. Bajo estas condiciones existe un
Unico mecanismo de supervivencia que permite Unicamente a ciertos microorganismos utilizar
la energia contenida en los polifosfatos previamente almacenados, para transportar y almacenar
DBO y asegurar de este modo su proliferacién. Por ello, la zona anaerobia es un selector
bioldgico para microorganismos capaces de almacenar fésforo, permitiéndoles dominar el

cultivo de fangos monopolizando el alimento suministrado.

Finalmente, en las cdmaras aerobias, se aporta aire mediante cuatro turbocompresores (1 de
reserva) de caudal unitario 26.000 Nm3/h a 5,80 m.c.a. con motor de 630 KW alimentados a

6.000 V.

La configuracidon descrita permite alcanzar no sélo unos buenos rendimientos de eliminacion de

contaminacidn orgdnica carbonosa sino también de Ny P.
D. DECANTACION SECUNDARIA

El reparto de caudal a la decantacién secundaria se realiza mediante una obra circular con
entrada axial del agua y derivacién a un primer canal perimetral mediante cuatro compuertas

motorizadas desde las que se realiza la distribucion a los decantadores secundarios o
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clarificadores. La decantacién secundaria estd formada por cuatro unidades de 47 m de

diametro.
E. CLORACION

El agua clarificada pasa, antes de su evacuacién de la planta, por un depésito de agua tratada de

71 m3 de capacidad donde se dosifica hipoclorito sédico.

4.1.2. Linea de fangos

El tratamiento de fangos consta de una etapa de tamizado de fango primario, dos espesadores

por gravedad, dos de flotacién y dos mesas espesadoras para el fango flotado.

En estas instalaciones se concentran los fangos producidos para minimizar los volimenes de
depdsito necesarios para digerirlos posteriormente. Después de este proceso de espesado, el
fango es enviado a tres digestores anaerobios donde se produce la reduccidn de volumen de la
materia organica que es transformada en biogds. Finalmente, el fango pasa por dos espesadores
de fangos digeridos y se produce la deshidratacion de este mediante una maquina centrifuga
hasta alcanzar una sequedad en torno al 20-25% que permita su manipulacidn y evacuacion de

la planta.

A continuacidn, se detalla en la Figura 29 las unidades que componen la linea de fangos.
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ESQUEMA DE LA LINEA DE FANGOS

FANGOS
PRIMARIOS

| CAMARA DE HOMOGENIZACION |

DIGESTION
FANGOS ANAEROBIA
SECUNDARIOS

| TANQUE DE ALMACENAMIENTO |

| TRITURADOR |
A CABECERA DESHIDRATACION

| EVACUACION DE FANGOS |

Figura 29: Diagrama de operaciones de la linea de fangos de la EDAR Murcia-Este (Fuente:
elaboracidn propia).

A. ESPESAMIENTO DE FANGOS

El espesamiento persigue incrementar la concentracién de los fangos mediante concentracion
por gravedad o por flotacion. El fango primario, extraido de la decantacion lamelar, se hace
pasar por una etapa de tamizado, formada por dos tamices rotativos de 2,5 mm de tamaiio de
paso con sus correspondientes compactadores de residuos. Después, el fango se concentra en
dos espesadores de gravedad debido a su facilidad de sedimentacion. El fango en exceso
procedente del tratamiento bioldgico se concentra mediante flotacidn. Los fangos espesados se

mezclan en una arqueta antes de ser enviados al proceso de digestion.
B. ALMACENAMIENTO Y DOSIFICACION DE CLORURO FERRICO

La formacion del gas sulfhidrico (H.S) en el proceso de digestidn, se minimiza con la dosificacion

de cloruro férrico. La instalacién esta formada por un depdsito de almacenamiento de 25 m* con
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dos bombas dosificadoras de membrana, capaces de impulsar un caudal de 100 L/h a una altura

de 8 m.
C. DIGESTION ANAEROBIA

El proceso de digestién anaerobia de los fangos consiste en un equilibrio de reacciones
bioquimicas en las que la materia organica, en ausencia de oxigeno, y mediante la accién de un
grupo de bacterias especificas, se descompone para dar lugar a una mezcla gaseosa denominada

biogas y un residuo sélido, denominado digestato.

Por un lado, se produce la conversion de los compuestos carbonados de cadena larga que
alimentan los digestores (proteinas, aminoacidos, etc.) en 4cidos de cadena corta (volatiles). En
una segunda fase estos acidos volatiles se transforman en metano (CHi). Todas estas
conversiones bioquimicas son posibles por la actuaciéon de unas bacterias anaerobias que se
desarrollan a las temperaturas de operacion de los digestores (37 °C). En estas condiciones
pueden conseguirse reducciones de materia volatil de hasta el 45%, obteniéndose como
subproducto un biogas, con contenido medio de CH, del 65%, susceptible de ser aprovechado

como combustible.

La planta cuenta con tres digestores anaerobios de 26 m de didmetro, por 11,5 m de altura util
y fondo plano, con un volumen total de 18.317 m3. Se trata de tres digestores de mezcla
completa con agitacion mediante compresores rotativos y lanzas de gas. Las unidades estan
calorifugadas y disponen de intercambiadores de calor de tubos concéntricos que permiten

mantener unas temperaturas homogéneas y adecuadas para el correcto desarrollo del proceso.

El agua caliente necesaria para alimentar los intercambiadores procede de la refrigeracion de
los motores de la planta de cogeneracién, aunque se mantienen como refuerzo dos calderas

pirotubulares de 1.200.000 Kcal/h de potencia calorifica.
D. DESHIDRATACION DE FANGOS

El fango digerido es sometido finalmente a un proceso de deshidratacién mecdnica para reducir
su contenido en humedad hasta valores en torno al 20-25%. Para ello la instalacion cuenta con

un sistema formado por cuatro unidades centrifugas horizontales de 21 m3/h de caudal unitario.
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El fango deshidratado es almacenado en un silo a la espera de ser retirado por un gestor

autorizado, siendo su destino final la reutilizacién agricola.

4.1.3. Linea de gas

El biogas generado en los digestores es almacenado en dos gasémetros esféricos de doble
membrana de 1.350 m? de capacidad, para ser enviado posteriormente a la planta de

cogeneracion.
A. PLANTA DE COGENERACION

En 2012 se puso en marcha una planta de cogeneracion en la EDAR Murcia Este con una potencia
eléctrica instalada de 1 MW. La planta incluye un pretratamiento del biogas, que permite
eliminar compuestos indeseados, y dos motogeneradores, con posibilidad de ampliacién a tres

motogeneradores.

Para evitar el deterioro de los equipos instalados en planta se han establecido los siguientes

requisitos minimos de calidad del biogas:

1. Concentracion de H,S < 300 ppmv y

2. Concentracidn de siloxanos < 10 mg/Nm?3.
B. PRETRATAMIENTO

Para la eliminacidn de H,S se ha instalado un sistema de desulfuracidn quimica, que consiste en
un lavado del biogas con una disolucidn de sosa (NaOH). La disolucién saturada se regenera
mediante un proceso bioldgico y se devuelve al proceso, combinando un alto rendimiento de

eliminacion y bajos costes operacionales.

A continuacidn, el biogas pasa a través de un intercambiador de calor para conseguir disminuir
la temperatura del biogads hasta aproximadamente 5 - 10 °C. Asi se alcanzan unos valores de
humedad relativa inferiores al 50%, necesario para el dptimo funcionamiento de la siguiente

etapa.
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El tratamiento de eliminacion de siloxanos consiste en dos filtros de carbdn activo en paralelo
de forma que, cuando uno se satura, se hace pasar el biogas por el segundo y el primero se

regenera, garantizando el suministro de biogas limpio a los motores de cogeneracion.
C. MOTOGENERADORES

La planta incluye dos motores, de la marca MWM y modelo TCG2016C V12 de 500 kWh de
potencia nominal unitaria y otro de similares caracteristicas marca y modelo de reserva,
cabinados de forma independiente en contenedores de dimensiones 12,2 x 3,0 x 2,8 m, evitando

asi problemas de contaminacién acustica en el entorno de la EDAR.

La instalacion permite recuperar el calor procedente del circuito de refrigeracidon de alta
temperatura de los motores, mediante un intercambiador de placas agua-agua de 1.038 kWt.
Todas las tuberias de los circuitos de recuperacién térmica van calorifugadas, con objeto de
conseguir el maximo rendimiento energético. A lo largo de las lineas se han distribuido equipos
de medida (termdmetros de campo, termopares, termorresistencias, manémetros, etc.) con el

objeto de controlar y asegurar el correcto funcionamiento de la instalacion.

La valorizacion energética del biogas generado en digestiéon anaerdbica en la EDAR permite el
aprovechamiento de un recurso de origen de energia renovable, reduciendo la dependencia
energética de la instalacion, al tiempo que se contribuye a los objetivos de reduccion de
emisiones de Gases de Efecto Invernadero y se evitan las emisiones de Diéxido de Azufre

derivadas de la combustion del biogds bruto en antorcha.

4.2. Descripcion de la planta piloto de biogas de la EDAR Murcia Este

La planta piloto de limpieza de biogds se caracteriza por su funcionalidad, disefio y
equipamiento. La planta piloto de investigacion permite la purificacion completa del biogas
hasta concentraciones en torno al 90 % en volumen de metano y su compresion en botellas
presurizadas de biogas. La limpieza se puede efectuar mediante la aplicacién de distintas
técnicas encaminadas a aumentar la proporcién de gas metano eliminando los compuestos
contaminantes que lo acompafian. A través de la experimentacion con ella se ha buscado la

optimizacion del proceso de depuracidn del biogas y estudiar el tratamiento mas efectivo.
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El proceso esta totalmente automatizado lo cual permite el control de las variables
operacionales (temperatura, caudal, presidn). Se han instalado equipos de medicidn en
diferentes puntos del proceso para el analisis de gases en continuo que permiten conocer en

tiempo real los niveles de CO;, Oz y CHa,

La planta de tratamiento de biogds es la unién de dos proyectos estudiados y ejecutados

consecutivamente en esta Tesis: ABICEC y AMEB.

e Proyecto ABICEC: Descontaminacidn y revalorizacion del biogas generado en estaciones

depuradoras de aguas residuales.

e Proyecto AMEB: Aprovechamiento medioambiental de CO; y el metano generado en
estaciones depuradoras de aguas residuales. (Dentro de este proyecto esta desarrollada la

tercera fase de la planta piloto de biogas relativa a su compresién y almacenamiento).

En la Figura 30 se muestra una imagen de la vista general de la planta de tratamiento de biogas.

Figura 30: Vista general planta de tratamiento de biogas.

En la planta se distinguiran tres fases operacionales bien definidas, como se esquematiza en la

Figura 31.
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e Fase ABICEC, planta de limpieza de biogas

e Fase AMEB, planta de absorcién de CO;

e Fase de compresién y almacenamiento del biogds

A
N

BIODIGESTORES
FANGOS ACTIVOS

ABICEC

P -
{

-=> ~
-— /"‘éH ...".'__ \\
............ 4. |
/

P

-
-
COMPRESIONYALMACENAMIENTO -

BIOEDAR

Figura 31: Fases que constituyen la planta piloto de biogas de la EDAR Murcia-Este (Fuente:

elaboracidn propia).

Las dos primeras fases constituyen el proceso de depuracién del biogds propiamente dicho; en

ellas se eliminan todos los elementos perjudiciales que puedan dificultar tanto el proceso de

compresion posterior como alguno de los mecanismos motores que lo utilicen como

combustible. Se usan procesos quimicos y fisicos para la eliminacidn selectiva de todos los gases

que acompafian al metano en el biogds de partida obteniendo una corriente de gas compuesta

principalmente de metano (CH.). En la fase ABICEC se eliminan todos los compuestos traza

contaminantes, obteniendo una corriente gaseosa de metano y didxido de carbono. Y en la fase

AMEB se procede a la separacién del metano y diéxido de carbono.
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La tercera fase consiste en comprimir y almacenar el biogds obtenido de tal forma que pueda

ser utilizado como combustible mediante un poste de repostaje.

4.2.1. Fase ABICEC

En esta primera fase el biogas proveniente de los biodigestores pasa a través de distintas etapas
donde se purifica de manera selectiva los compuestos traza indeseables sobre todo el acido
sulfhidrico. Se utilizan determinados compuestos quimicos, que previamente se seleccionaron
a través de estudios bibliogréficos para llevar a cabo la eliminacién de los contaminantes
presentes. Tratando el biogas de forma selectiva resulta de estas etapas una corriente gaseosa
compuesta Unicamente por metano (CHs) y didxido de carbono (CO,). Esta fase de la
investigacion consiste en la optimizacién de la desulfurizacién del biogas. En este caso, ese

proceso se ha llevado a cabo por via quimica.

Las tecnologias de lavado quimico se basan en el contacto intimo de un agente quimico de
lavado con la corriente de gas a tratar. Las dos tecnologias principales que se utilizan son los
sistemas de torres de lavado con material de relleno y los sistemas de corriente atomizada

(Abdeen et al., 2016).

En la presente investigacidon se ha utilizado un sistema de torres de lavado con material de
relleno o scrubbers. La configuracion mas comun para las torres de lavado consiste en una
columna vertical con flujo de gas que pasa por el material de relleno en sentido ascendente y la
solucidn de lavado liquida que fluye en sentido descendente a través del material. Las torres de
lavado funcionan de forma excelente para eliminar sulfuro de hidrégeno, pero puede presentar
problemas con algunos compuestos organicos que no son solubles en el agua. Este sistema es
generalmente la tecnologia por via quimica mas econdmica para las aplicaciones con caudales
elevados. Son también el sistema mas facil de operar. La solucién de lavado suele consistir en
hidréxido, normalmente, de sodio e hipoclorito de sodio, aunque pueden usarse muchas

soluciones quimicas diferentes.

La seleccidn del agente quimico es critica en la operacién desde el punto de vista tanto funcional

como econdmico. Puede usarse también hidréxido sdédico exclusivamente.
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Experiencias previas han mostrado que es muy econdmico eliminar altas concentraciones de
sulfuro de hidrégeno usando hidréxido sddico sélo. Sin embargo, esta configuracién sélo puede
eliminar entre el 90% y 95% del H.S, y Unicamente elimina H,S, ningln otro compuesto del gas.

Esto obliga a una segunda fase para la mayoria de las instalaciones de tratamiento de gases.

Cuando la concentracion de amonio sea elevada, a menudo resulta mas econémico eliminarlo
en una torre de lavado que tiene un pH bajo con una solucidn de acido sulfurico que circula en
él. Los limpiadores oxidantes, particularmente las torres lavadoras que usan hipoclorito de sodio
pueden eliminar el amonio eficazmente, pero a un costo muy alto. Ademas, las concentraciones
altas de amonio pueden reducir la eficacia del hipoclorito con otros compuestos que también
preocupan. Se piensa que esto puede ocurrir porque la reaccion del amonio es muy rapida y de
forma paralela consume cantidades sustanciales de cloro que producen zonas localizadas de

bajo potencial de oxidacién-reduccidn en la torre.

Para ciertos tratamientos, como el de efluentes gaseosos de depuradoras, la configuracion mas
comun de torres de lavado consiste en el uso de hipoclorito de sodio con o sin la adicién de

hidroxido sédico para el control del pH.

En definitiva, ante la amplia experiencia existente en la utilizacidn de desulfuracién de efluentes
gaseosos mediante via quimica usando torres de lavado, se optd por este método para el
pretratamiento de biogas en la fase ABICEC procedente de digestion anaerdbica de

depuradoras, antes de someterlo a una la fase de absorcién quimica con aminas (fase AMEB).

Se proyectd tratar un caudal de biogas crudo de 10 Nm3/h. En la Figura 32 se muestra un

diagrama de flujo de la fase ABICEC (planta de limpieza de biogas).
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ETAPA 1
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MEDICION DE CAUDAL. Regulacién del caudal de biogas de entrada automaticamente.

2: LAVADO QUIMICO. Absorcién de contaminantes de forma selectiva.

TORRE ACIDA: Absorcién selectiva de compuestos de nitrégeno.
TORRE OXIDATIVA: Absorcion selectiva de compuestos orgénico volétiles.
Absorcion selectiva de compuestos organosulfurados, principalmente SH.
EYECCION. Induccién de vacio para vencer la pérdida de carga de los diferentes equipos.
REFRIGERACION. Bajada de temperatura para eliminacién de condensados y siloxanos.
CARBON ACTIVO. Torre de adsorcion que asegura una corriente pura de biogas, compuesta por metano y CO..
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Figura 32: Diagrama de proceso ABICEC (Fuente: elaboracion propia).

La fase ABICEC se compone de 5 etapas:

e Etapa 1, medicion de caudal

En esta etapa se fija el caudal de biogas que entra a la planta de forma automatica. El caudal de

biogas de trabajo establecido es de 10 m3/h funcionando de forma continua con biogés de

proceso.

e Etapa 2, lavado quimico

En esta etapa se produce una absorcidn quimica selectiva donde son eliminados los gases

contaminantes que acompafian al biogas segln su naturaleza. Las torres de relleno utilizadas

para el contacto continuo del liquido y del gas tanto en el flujo a contracorriente como a

corriente paralela, son columnas verticales que se han llenado con un relleno o con dispositivos

de superficie grande. El liquido se distribuye sobre éstos y escurre hacia abajo, a través del lecho,

de tal forma que expone una gran superficie al contacto con el gas.

El relleno de la torre debe ofrecer las siguientes caracteristicas:
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1. Proporcionar una superficie interfacial grande entre el liquido y el gas.

2. Poseer las caracteristicas deseables del flujo de fluidos. Esto generalmente significa que el
volumen fraccionario vacio, o fraccién de espacio vacio, en el lecho debe ser grande. El
relleno debe permitir el paso de grandes volimenes de fluido a través de pequeiias
secciones transversales de la torre, sin recargo o inundacién; debe ser baja la caida de
presidn del gas.

3. Ser quimicamente inerte con respecto a los fluidos que se estdn procesando.

4. Ser estructuralmente fuerte para permitir el facil manejo y la instalacion.

En la Figura 33 se muestra una vista de la planta de limpieza de biogas.

Figura 33: Vista general de la planta de limpieza de biogas.

Para ello hay tres mddulos de lavado formados por tres torres de absorcién donde los gases

traza son eliminados al reaccionar con diferentes compuestos:

o Torre acida (T1): absorcidon selectiva de compuestos de nitrégeno mediante la
dosificacidn de acido sulfurico (H,SO0a).

o Torre oxidativa (T2): absorcion selectiva de compuestos orgdnicos volatiles (también
denominados COV’s) mediante la dosificacion de hipoclorito sédico (NaClO) e hidroxido sddico

(NaOH).
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o Torre basica (T3): absorcidn selectiva de compuestos organosulfurados, principalmente
la eliminacién de H,S, mediante la dosificacion de hidréxido sédico (NaOH). Esta es la parte mas
importante del lavado quimico ya que elimina la impureza mas peligrosa que contiene el biogas,

el acido sulfhidrico (H.S).

En la Figura 34 se muestra una vista general de las torres de lavado quimico de la fase ABICEC.

Figura 34: Vista general de las torres de lavado quimico ABICEC.

e Etapa 3, grupo de vacio

En esta etapa se induce una accion de vacio en la linea de proceso mediante un eyector? para
vencer la pérdida de carga que se ha originado en las etapas previas. El biogds es aspirado para

gue pueda recorrer toda la linea de gas desde la tuberia principal hasta su llegada a la fase AMEB.
e Etapa 4, refrigeracion

En esta etapa se baja la temperatura de la corriente de biogds a 10 °C para eliminar condensados

y siloxanos mediante un equipo de refrigeracion.

2 Eyector: Llamado también bomba de chorro, no cuenta con partes moviles, utiliza un fluido en movimiento para
aumentar la velocidad de otro fluido en movimiento o en reposo. Se basa en la transmision de energia por impacto de
un chorro fluido a gran velocidad contra el otro fluido, para proporcionar una mezcla de fluido a una velocidad
moderadamente elevada, que luego disminuye hasta obtener una presion final mayor que la inicial del fluido de menor
velocidad.
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e Etapa 5, carbdn activo

Esta ultima etapa consiste en una torre de absorcion en la cual se hace pasar el gas a través de
un relleno de carbdn activo que actua como filtro reteniendo particulas de acido sulfhidrico y
otros compuestos, asegurando la calidad del biogas. Cuenta con dos filtros conectados en
paralelo, de manera que cuando la primera torre esté saturada, se pueda trabajar con la segunda
permitiendo que el proceso se produzca en continuo, sin paradas debidas a la regeneracion del

lecho.

A la salida de esta fase se obtiene una corriente rica en metano y diéxido de carbono. ABICEC
consta de la linea de proceso general para la absorcidon quimica descrita anteriormente, pero
también existe la posibilidad de realizar un by-pass entre las torres de lavado T1 y T2 para que
la planta tenga mayor versatilidad, de forma que se pueda operar con cada médulo de forma

independiente o con varios de ellos de forma simultanea.

4.2.2. Fase AMEB

La segunda fase de la planta piloto de biogas, denominada fase AMEB, consiste en la separacion
de los dos gases que componen el biogds de forma mayoritaria. Una vez obtenida la corriente
limpia de ABICEC compuesta principalmente por metano y diéxido de carbono se procede a la
separacion de ambos gases. Cada una de las corrientes gaseosas obtenidas serd tratada de
forma independiente. La corriente de gas con una elevada riqueza en metano se aprovecha para
su utilizacion como combustible de automocion (BIOEDAR) y la corriente rica en didxido de

carbono se deriva a la cdmara de mezcla de regulacién del pH del reactor bioldgico.

En la Tabla 14 se detalla una muestra de la composicidon caracteristica de la corriente de biogas
que entra en la fase AMEB, segun datos medios procedentes de muestreos de caracterizacion

del biogds realizados en la planta.

Tabla 14: Valores medios de composicion del biogds de entrada a la fase AMEB (verano).

Compuesto Biogas Bruto Unidades

Metano (CHa) 73 %
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Dioxido de carbono (CO2) 26 %
Sulfuro de hidrégeno (H2S) <1 ppm
Compuestos de azufre (ppm) <1 ppm
Compuestos de nitrégeno (ppm) <5 ppm
Compuestos organicos volatiles (COV's) <2 ppm
Benceno, tolueno y xileno (BTX) (ppm) <2 ppm
Siloxanos (mg/Nm?3) <2 mg/m?3

A nivel de operacion en planta hay que ser consciente de que el biogds que llega a la Fase AMEB

no tiene una composicion fija, sino que fluctlda, de igual forma que la corriente gaseosa de

entrada en la fase ABICEC no tendrd una composicion constante debido a cambios en la

temperatura externa, la composicién del agua residual y el proceso de digestidn entre otros.

La Fase AMEB esta provista de dos lineas de trabajo. Se puede trabajar con dos métodos

distintos para la separacién del CO,, por un lado, empleando un proceso fisico a altas presiones

Yy, por otro, un proceso quimico a bajas presiones. Mediante los dos métodos se obtienen dos

corrientes gaseosas aisladas, una de metano y otra de didxido de carbono.

En la Figura 35 se muestra un esquema de los procesos que se pueden usar para la separacion

de las corrientes gaseosas de metano y diéxido de carbono de la fase AMEB.
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CORRIENTE de ABSORCION de

CHa y CO; O,

ABSORCION ABSORCION
QUIMICA FISICA

RECUPERACION

Compresor +
Dispensador de
METANO

BIOEDAR

de CO2

Figura 35: Separacion de las corrientes gaseosas de metano y didxido de carbono. Fase AMEB
(Fuente: elaboracién propia).

La corriente rica en metano obtenida se somete a un proceso de compresién y almacenamiento
(tercera fase de la planta piloto de biogds), que permite utilizarla como biocarburante
(BIOEDAR). La corriente gaseosa de didxido de carbono es recuperada mediante un compresor

y destinada a la cdmara de mezcla para la regulacion del pH en el reactor bioldgico.

En la Figura 36 se muestra el diagrama de proceso de la fase AMEB.
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_X de las corrientes gaseosas de metano y COz, mediante
distintas concentraciones de aminas a presion
zg atmosférica, recuperando posteriormente la corriente
[ de CO..
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ABSORCION QUIMICA ABSORCION FiSICA

Figura 36: Diagrama de proceso de la fase AMEB. (Fuente: elaboracién propia).

El biogds procedente de la fase ABICEC entra a la fase AMEB impulsado por un compresor
situado al principio de la linea. La primera etapa dentro de esta fase consiste en la separacion
de la corriente gaseosa mediante una torre de absorcion. El proceso puede realizarse mediante

dos métodos de absorcion descritos a continuacion:

a) Proceso fisico con agua a presion

El proceso de absorcidn fisica de diéxido de carbono se realiza mediante torres de lavado a alta
presion. El fundamento de esta operacion consiste en disolver a altas presiones el CO, contenido
en la corriente gaseosa sin que llegue a reaccionar con el solvente. El CO, extraido permanece
atrapado en el solvente y se recupera en un tanque flash al disminuir la presidn. El agua es el
solvente utilizado, ya que la solubilidad CO,—H,0 aumenta con la presidon; posteriormente se

regeneray se recupera para ser introducida nuevamente en el proceso de absorcién.

El proceso se inicia con la entrada del biogds a presion elevada (de 8 a 12 bar) por la parte inferior
de la columnay se pone en contacto en contracorriente con el agua, que absorbe fisicamente el

diéxido de carbono arrastrando el CO,.

El agua a alta presioén se hace pasar primero por un tanque flash en el que se reduce la presion

a 3 bares y en el que se desorbe una pequefia parte del didxido de carbono. Posteriormente se
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introduce por la parte superior de la columna de desorcidn para extraer el didxido de carbono
restante. Por la zona inferior de esta columna de desorcidn se inyecta aire a presion mediante
un ventilador, facilitando el arrastre del CO,. El agua regenerada se enfria para mantener la

temperatura de absorcién y se recircula a la torre de absorcion.

b) Proceso quimico

Es un proceso de absorcién quimica del CO, mediante una disolucién de amina y se realiza
mediante el lavado quimico del gas con una disolucién de amina a bajas presiones. Este proceso
tiene lugar en la misma torre de absorcidn utilizada para la absorcién fisica, poniendo en
contacto en contracorriente la corriente gaseosa con una disolucién de amina y produciéndose

asi una reaccion quimica.

La eficacia de las distintas aminas vendra determinada por la capacidad de absorcién de éstas.
En estudios realizados para cada tipo de amina o grupo de aminas se determinaron los reactivos
mas eficientes para este tratamiento de absorcion-desorcidn. Segun la bibliografia consultada,
las aminas con mejores caracteristicas absorbentes serian: MonoEtanolAmina (MEA) vy
DiEtanolAmina (DEA). En la primera experimentacion para la optimizacién del proceso se
utilizard la monoetanolamina como absorbente, una vez comprobada su efectividad se probara

con la DEA y con las demds aminas.

2€0, + 2EtONH, > 2EtONH; + C00™ (1)
Ka

Kb
EtNHFC00™ + B > EtONHCOO™ + BH* (2)

Kb
EtONHSCO0O~ + EtONH, — EtONH;' + EtONHCOO™ (3)

EtONHF CO0~ + H,0 — H; 0% + EtONHCOO™ (4)

Ecuacion 18. Estequiometria de absorcion del CO, con MEA.
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Una vez realizada la absorcidén quimica se obtiene una corriente de amina saturada que debe ser

regenerada para poder reutilizarse haciendo sostenible el proceso.

La regeneracién de la amina se consigue elevando la temperatura de la solucidn hasta una
temperatura éptima de desorcién, que es una de las variables a optimizar en la Fase AMEB. Esto
se realiza en una torre de desorcidn, rellena de un material difusor que facilita el proceso, en la
gue se introduce la amina saturada por la parte superior. La amina saturada se calienta, antes
de entrar en esta torre mediante un calderin precalentador, ya que las resistencias instaladas
en la torre de desorcidon no tenian la potencia necesaria para poder alcanzar la temperatura

adecuada para que se inicie el proceso de desorcion del CO..

La corriente gaseosa de CO; a alta temperatura se libera por la parte superior de la torre y se
enfria mediante un intercambiador de calor. La amina regenerada se enfria mediante otro
intercambiador de calor y se devuelve a los depdsitos de almacenamiento para comenzar de

nuevo el ciclo.

La corriente de didxido de carbono resultante de la aplicacién de cualquiera de los dos métodos,
absorcién quimica o absorcion fisica es impulsada utilizando un compresor y se conduce a la

camara de mezcla del reactor bioldgico para la regulacién del pH.

Para poder comprimir y almacenar, la corriente gaseosa rica en metano no debe de contener
porcentajes de humedad relativa superiores al 10%, por lo que es necesario la instalacién de un
sistema de secado que garantice estos niveles. A la salida de la torre de absorcion se ha instalado
un intercambiador de calor que se encarga de enfriar el gas a temperaturas comprendidas entre
1y 2 °C, condensando asi la fraccion de agua que pueda contener y esto se complementa con
un equipo de absorcién con gel de silice (silica-gel). En la Figura 37 se puede observar una vista

general de la fase AMEB de la planta piloto.
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Figura 37: Vista general de la planta de absorcién de CO,, AMEB.

Si la calidad del biogds obtenido cumple con los requisitos para poder ser aprovechado como
combustible de automocién, se procederd a la compresidn. Si no es asi, se quemara en la

antorcha. En la Figura 38 se muestra la imagen de la antorcha de la planta piloto de biogas.

Figura 38: Imagen de la antorcha de la planta piloto de biogas.

Pagina 112 de 293



4. MATERIALES Y METODOS

4.2.3. Fase de compresion

La instalacion de tratamiento de biogds para uso como combustible de vehiculos cuenta con un

sistema de compresion y almacenamiento del BIOEDAR (biometano comprimido).

Desde la salida de la fase AMEB y mediante tuberias aéreas, se transporta el BIOEDAR (CH4>95%)

hasta la instalacion de compresidn y almacenamiento.

En la planta piloto de tratamiento de biogds se trata un caudal de 10 m3/h, del cual
aproximadamente 6 m3/h corresponden a metano. Este caudal se almacena en un depdsito a
alta presién mediante un compresor. Los 6 m3/h de metano supondrian 4.320 m3/mes,

equivalentes a una aportacidn energética de 9.504 KWh/mes.

El sistema se compone de un compresor de pistdn de varias etapas que comprime el gas
aprovechando la presién de entrada, que no debe ser inferior a 150 mbar y la lleva hasta una

presion final dentro de los tanques de almacenamiento.

Una vez comprimido, el BIOEDAR queda almacenado en un bloque de 23 botellas de 50 litros de
capacidad cada una, suficiente para alimentar diariamente el depdsito de combustible de cuatro

vehiculos con una autonomia media de 420 Km cada uno.

En la Figura 39 se muestra la imagen de las botellas de almacenamiento de BIOEDAR.

Figura 39: Almacenamiento de BIOEDAR.
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El BIOEDAR es trasvasado desde los cilindros a los vehiculos en un poste de repostaje. El
transporte del biogds limpio, concentrado y comprimido se realiza mediante una manguera de
alta presidn conectada al vehiculo por un acoplamiento rapido, disefiado especificamente para

una facil manipulacién por parte del usuario.

En la Figura 40 se muestra la imagen del dispensador de BIOEDAR vy el llenado del depésito del

vehiculo.

Figura 40: Dispensador de BIOEDAR y llenado depésito del vehiculo.

4.3. Protocolo del procedimiento de operacién de la planta piloto de biogas

Para la rutina de operacion con la planta piloto son necesarios unos conocimientos previos de
los procesos y del funcionamiento de cada uno de los equipos que la componen, estos se
detallan en este documento. También se define y explican los procedimientos necesarios para

operar en régimen continuo con la planta piloto.

Una planta piloto es una planta de procesos industriales a escala reducida. Al construir, operar
y realizar ensayos en una planta piloto se persigue generar informacién sobre los procesos
estudiados para su uso en el disefio y la optimizacién de plantas industriales a escala real. Las
plantas piloto reducen el riesgo asociado con la construccidn de plantas de gran escala, siempre

y cuando hayan sido disefiadas y operadas correctamente.

Pagina 114 de 293



4. MATERIALES Y METODOS

El mantenimiento de la planta piloto es fundamental para su buena conservacién y permite
identificar las anomalias que puedan generar deficiencias en las instalaciones o un menor

rendimiento del proceso en la obtencidn del biogas.

La metodologia seguida en la experimentacidon de la fase AMEB queda esquematizada en los

siguientes apartados:

e Arranque de la planta piloto

Antes de poner en marcha todo el sistema se debe de realizar una revision general de todos los

aparatos de medida y equipos que constituyen las instalaciones.

Esta revisidn consiste en:

- Verificacion de todos los equipos de medida de pH e indice redox. Este apartado conllevaba
distintas actuaciones segln el estado en el que se encontraran las sondas. Estas actuaciones
son:

o Regeneracién de las sondas cada 15 dias, para conservarlas en buen estado y que
fuesen efectivas durante mas tiempo.

o Calibracién semanal de los medidores de pH y medidores de indice redox con
disoluciones patrén para ajustar la medicién del equipo.

- Comprobacidn del buen estado de los reactivos.

- Comprobacién de la medida de todos los indicadores de temperatura visuales de la planta.
También de los mandmetros de presidn.

- Revision del estado de los equipos, tales como bombas de recirculaciéon y dosificadoras
debido a posibles obstrucciones, compresores, maquinas de refrigeracidn, entre otros.

- Realizacién de purgas en los depdsitos de condensados de la linea de biogas.

- Colocacién de la posicidn de las valvulas de todas las conducciones del proceso, tanto de la
linea de biogas como del circuito de amina. Y comprobar posibles obstrucciones por

precipitados o defectos por recalentamiento por el sol.

Después de hacer la revision general de todo el sistema se procede al arranque de la planta que
se inicia con el arranque consecutivo de cada una de las fases de las instalaciones. Primero

arranca la fase ABICEC, después AMEB y, por ultimo, la fase de compresidn del biogas.
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e Estabilizacion de los parametros del proceso

Tras el arranque de la planta se debe de esperar un tiempo prudencial a que ésta se estabilice.
Hay que dar tiempo para que el caudal de biogds sea estable al igual que las temperaturas y las

presiones de todo el sistema.
e Realizacion de los experimentos y recogida de datos
e Parada de la planta piloto

Para realizar la parada de la planta se seguird el procedimiento inverso al de arranque, parando

primero la fase de compresién, después la fase AMEB y, por ultimo, ABICEC.

4.4. Equipos utilizados en la experimentacion de la fase AMEB

A continuacidn, se realiza una descripcion detallada de todos los equipos de los que se dispuso
en la experimentacion realizada con la fase AMEB de la planta piloto de biogas de la EDAR
Murcia-Este utilizando el proceso de absorcidn quimica. Se detalla la codificacién de cada equipo

y su funcionamiento.

La operacidn consiste en la separacion de los dos compuestos mayoritarios del gas, el metanoy
el didxido de carbono. El proceso principal es la absorcién quimica propiamente dicha, la
reaccion del didxido de carbono con la amina seleccionada, sin embargo, para que sea
econdmicamente viable, se deberd recuperar la amina saturada de diéxido de carbono
regenerandola mediante una desorcién quimica, invirtiendo el proceso y aumentando la

temperatura para posibilitar la reutilizacion de la amina.

4.4.1. Equipos principales

Los equipos que componen la fase de separacidon de las corrientes gaseosas de metano y didxido

de carbono (AMEB) se recogen en la Tabla 15.

Tabla 15: Ficha general de equipos principales de la fase AMEB.
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Caédigo Equipo Descripcion de Equipos Marca
KA 3201 Compresor entrada AMEB Atlas Copco
TA 3201 Torre Absorcién -
PK 721 Bomba alimentacion de amina a torre de Grundfos
absorcidn
PK 521 Bomba salida amina saturada de la torre de Grundfos
absorcidn
IC 3209 Intercambiador de calor salida biogds TEC-FRED SERVEI
TDS 3253/3254 Torres deshumidificadoras Tope
RC 3323 Calderin precalentamiento amina saturada Tope
TD 3201 Torre de desorcion -
PK 821 Bomba salida amina regenerada de la torre Grundfos
desorcién
IC 3210 Intercambiador de calor a la salida de la Climaveneta
amina regenerada
IC 3211 Intercambiado de calor a la salida del Climaveneta
diéxido de carbono
KA 1000 Compresor salida diéxido de carbono Atlas Copco
DP 3201 Depdsitos de almacenamiento de amina -—--

Para describir los equipos principales de los que consta la fase AMEB se han diferenciado tres

etapas:

1. Absorcion quimica del CO; en una disolucién de amina.
2. Secado de la corriente gaseosa rica en metano.

3. Regeneracion de la amina saturada de CO..

Seguidamente se detallan las etapas posteriores.
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4.4.1.1. Etapa de absorcidon quimica

Los equipos principales utilizados en el proceso de absorcién quimica se enumeran en la Tabla

16.

Tabla 16: Principales equipos utilizados en el proceso de absorcion quimica.

Cddigo Descripcion equipo
KA3201 Compresor de entrada del biogas
TA3201 Torre de absorcidn o scrubber: compuesta por tres torres de relleno y un

depdsito de almacenamiento

PK721 Bomba alimentacion de amina a la torre de absorcion
PK521 Bomba salida de amina saturada
DP 3201 Depdsitos de almacenamiento de amina

A continuacion, se describe el funcionamiento de cada equipo involucrado en el proceso. En la

Figura 41 se muestra el esquema de la etapa de absorcidn del CO; en la disoluciéon de amina.
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Figura 41: Diagrama de flujo de la etapa de absorcion quimica del CO; de la corriente de
biogas. (Fuente: elaboracién propia).

Al comienzo de esta etapa, el caudal de biogas limpio (9,32 m3/h) es impulsado hasta la fase
AMEB por un compresor (KA3201) de 953 W de potencia que permite vencer la pérdida de carga
de la fase ABICEC.

La corriente de gas se introduce por la parte inferior de la torre de absorcidn, entrando en
contacto a contracorriente a través del relleno difusor con el flujo de amina que cae por
gravedad desde la parte superior. En la Figura 42 se puede observar la imagen de la torre de
absorcién en la que es posible trabajar con combinaciones de las tres torres de relleno. Cada
torre mide 3 m de altura y el caudal de amina es introducido mediante una bomba de
alimentacién (PK721) desde un depdsito de almacenamiento (DP3201) con una capacidad de
1187 L. Cabe destacar que el biogas pasa previamente por 2 intercambiadores de calor, antes y
después de su paso por el compresor, con el objetivo de mantener la temperatura de este en 30

°C.
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Figura 42: Torre de absorcién de CO,.

La disoluciéon de amina es el absorbente del CO; de la corriente de biogds utilizado en el proceso
de la absorcién quimica. El tipo de amina utilizada en la experimentacién con la fase AMEB es la
monoetanolamina (MEA), se usé una disolucion de monoetanolamina al 20% en agua. Este
absorbente fue el elegido para la experimentacion después de que se realizase un estudio
bibliografico para la eleccion del absorbente con ensayos experimentales que se detallan en el

punto 5.3. Resultados y discusion de la fase AMEB.

La amina gastada se va almacenando en el depdsito debajo de la torre de absorcién (TA3201),
que alberga un volumen de 1238 L y mediante la bomba de salida de amina gastada (PK521) se
envia a la torre de desorcion para regenerarla; en la Figura 43 se puede observar los depdsitos

de almacenamiento de amina (DP3201).
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Figura 43: Depositos de amina.

El biogas limpio de CO; asciende hacia arriba de la torre y sale por la parte superior, saturado de

agua debido al contacto con la amina.

4.4.1.2. Etapa de secado del gas

El gas rico en metano sale por parte superior de las torres de relleno saturado de agua y necesita
un tratamiento posterior para eliminar esta humedad. A su salida pasa por un intercambiador
de calor (IC3209) que disminuye su temperatura a un rango comprendido entre 1y 2 °C (Figura
44), para que condense toda el agua y, a continuacion, por unas torres deshumificadoras
rellenas de silica-gel (TDS3253/3254) que complementan el proceso de secado. La eliminacién
del agua no es completa, pero el porcentaje de humedad debe de ser lo suficientemente bajo

para poder comprimir el gas (inferior a 10% de humedad relativa, HR).
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Figura 44: Intercambiador de calor a la salida del biogas.

4.4.1.3. Etapa de desorcion quimica

Los equipos principales de los que consta la etapa de desorcion de la fase AMEB de la planta
piloto se detallan en la Tabla 17: Principales equipos utilizados en el proceso de desorcion

quimica.

Tabla 17: Principales equipos utilizados en el proceso de desorcién quimica.

Cadigo Descripcion equipo
RC3323 Calderin precalentador de la amina saturada
TD3201 Torre de Desorcion: compuesta por torre de relleno, depdsito de

almacenamiento y sistema de resistencias

PK821 Bomba a la salida de la torre de desorcidon de amina regenerada

1C3210 Intercambiador de calor a la salida de la corriente de amina regenerada
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1C3211 Intercambiador de calor a la salida de la corriente de diéxido de carbono
KA1000 Compresor de la corriente de didxido de carbono a la salida de la torre de
desorcién

En la Figura 45 se muestra el esquema de la etapa de desorcidon quimica de CO; en la planta

piloto de biogas de la EDAR Murcia-Este.

REACTOR
BIOLOGICO

REFRIGERACION .

Co,

COMPRESOR
COo,
DEPOSITOS DE
ALMACENAMIENTO
TORRE DE AMINA FRESCA
DESCRCION

REFRIGERACION
@ AMINA
REGENERADA
BOMBA SALIDA
PRECALENTADOR ~ REGENERACION

AMINA
@ AMINA REGENERADA

BOMBA SALIDA
ABSORCION

AMINA GASTADA

CORRIENTE CO;

Figura 45: Diagrama de flujo de la etapa de desorcion quimica de CO; de la corriente de
amina saturada. (Fuente: elaboracidn propia).

El caudal de amina saturada de CO; es impulsado desde la torre de absorcidn hacia la torre de
desorcion (que presenta una altura de 2,5 m de relleno), que puede verse en la Figura 46,

mediante la bomba de salida de amina gastada (PK521). Asi, pasa primero por un calderin
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precalentador® (RC3323) que precalienta la amina antes de entrar a la torre (Figura 47). La amina
entra por lo alto de la torre y gracias al aporte de calor del calderin y de las resistencias térmicas
instaladas en la torre de desorcién (TIR832 y TIRreserva) se alcanzan altas temperaturas para

desorber el CO; de ésta.

Figura 46: Torre de desorcion de CO,.

3 La torre de desorcion consta de unas resistencias en su parte inferior que calientan la amina saturada hasta las
temperaturas necesarias para que se revierta la absorcion; sin embargo, se constato que no tenian la potencia
suficiente para alcanzarlas y fue necesario instalar un sistema de precalentamiento de la amina a la entrada de la
torre de desorcion para lograr dichas temperaturas.
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Figura 47: Calderin precalentador de amina.

La amina regenerada es acumulada en el depdsito inferior de la torre (TD3201) y mediante la
bomba de salida (PK821) es recirculada a los depdsitos de amina (DP3201), pasando
previamente por un intercambiador de calor (IC3210) para enfriar la amina a una temperatura
comprendida entre 12 y 15 °C de forma que, una vez fria, se devuelve a los depdsitos para

reiniciar el proceso.

La corriente de didéxido de carbono liberada abandona la torre por la parte superior, atraviesa
un intercambiador de calor (TIR833) que disminuye su temperatura hasta los 30 °C,
condensando los posibles arrastres de disolucién de amina que vuelven a caer a la columna. Esta
corriente de diéxido de carbono de gran riqueza es conducida a la camara de mezcla de

regulacion de pH del reactor biolégico mediante un compresor (KA1000).

Trabajando en régimen continuo, mediante estas tres operaciones obtenemos dos corrientes
de gas, una rica en metano y otra rica en diéxido de carbono y una tercera corriente que es la

amina que se utiliza y se regenera de forma ciclica.
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La corriente rica en metano puede quemarse en la antorcha si tiene un contenido en humedad
muy elevado o si la concentraciéon de metano no es la deseable para su aprovechamiento o, si

el resultado del proceso es satisfactorio, comprimirse para ser almacenado como BIOEDAR.

4.4.2. Equipos auxiliares

Los equipos auxiliares utilizados en el proceso se clasifican en:

e Equipos de refrigeracidn y calefaccién. Se encargan de suministrar o eliminar calor a los
equipos principales del proceso.
e Equipos de medida de los parametros de operacién, necesarios para el control y regulacion

del sistema.
En la Tabla 18 se definen los equipos auxiliares que son utilizados en esta etapa del proceso.

Tabla 18: Codificacion de los equipos auxiliares de la fase AMEB.
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Cddigo Equipo Descripcion de Equipos Marca
ICA 3209 Equipo refrigeracion del 1C3209 TEC-FRED
ICA 3268 Equipo refrigeracion del 1C3210/11 CLIMAVENETA
RC 3272 Resistencias calderin precalentador Tope
RC TQ831 Resistencias torre desorcion Tope
FIT 3849 Caudalimetro biogds entrada AMEB Endress+Hauser
FI 3227 Rotametro biogas entrada torre absorcién Comaquinsa
FI 3239 Rotdmetro amina entrada torre absorcidn Stlbbe
FI 3241/42/43 Rotametros entrada a cada torre de relleno, Stubbe

TA3201
Fl 3268 Rotametro amina saturada entrada torre Comagquinsa
desorcion, TD3201
HIR 3214 Indicador humedad salida biogas torres Gefran
deshumidificadoras, TDS3253/3254
FIT 3327 Caudalimetro biogas salida Endress+Hauser
FIT 3328 Caudalimetro biogas CO2 Endress+Hauser
Tl Cal Salida Calderin precalentamiento amina Tope
saturada
TIR 832 Indicador temperatura parte superior torre Gefran
desorcion
TIR Reserva Indicador temperatura parte intermedia Gefran
torre desorcion

TIR 833 Indicador temperatura salida CO> Gefran
AG 3215 Analizadores biogas en continuo Siemens

4.4.2.1. Equipos de refrigeracion y calefaccion

Los equipos de refrigeracidn y calefaccion de la fase AMEB se listan a continuacion:
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1. Equipo de refrigeracion ICA3209: es una enfriadora de agua que suministra el agua fria, entre
una temperatura entre 0 y 2 °C, al intercambiador de calor del biogds saturado a la salida de la

torre de absorcion.

2. Equipo de refrigeracién ICA3268: este refrigerador tipo aéreo refrigera el agua, a una
temperatura entre 12 y 15 °C, utilizada en los intercambiadores de calor de salida de CO; y de

amina regenerada a la salida de la torre de desorcion.

3. Resistencias de la torre de desorcion TQ831: son dos resistencias metalicas en forma de
varillas instaladas en la parte inferior de la torre para mantener la temperatura adecuada en la

misma.

4. Resistencias del precalentador RC3272: son las resistencias que suministran calor al calderin

precalentador de amina RC3323.

4.4.2.2. Equipos de medida

e Maedida de la composicion del biogas
Los equipos de medicion de la composicion del biogds son dos analizadores de gases en continuo
AG3215 instalados en la misma planta piloto. Estos nos dan la lectura de la composicién del

biogds en: %C0O,, %CHas y %0,.

Mediante estos equipos se mide la composicién del biogds de entrada y salida de la fase AMEB

y de la corriente de salida del CO; en la etapa de desorcidn.

En la Figura 48 se muestra imagen del equipo analizador de gases en continuo.
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VAN

Figura 48: Imagen del equipo analizador en continuo Ultramat 23, instalado en la planta
piloto.

Con el analizador de gases ULTRAMAT 23 se puede medir hasta 4 componentes de gases
simultdneamente: maximo 3 gases activos infrarrojos como, por ejemplo, CO, CO,, NO, SO, CHa,

o bien, R22 (Fredn CHCIF;) mas O, con una célula electroquimica para la medicién de oxigeno.

En la Figura 49 se muestra el panel de control del analizador de gases en continuo.
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Display con retroiluminacion LED; — — Dimensiones seleccionables
brillo ajustable a través del mend (ppm, vpm, mg/m?)

Una linea por componente a medir
para el valor medido, la dimensioén

y el nombre

Dos columnas reservadas
para los indicadores de estado

ULTRAMAT |23

Retorno inmediato
al modo de medicién

Tecla para iniciar AUTOCAL con
aire ambiente o aire sin N, o CO,

Tecla ENTER para acceder

al menu principal o guardar

los valores introducidos

— 11 — Teclas para el control del menu y para
incrementar/decrementar los valores numéricos

Conexion y desconexion de la bomba —

—— Retroceder en el menu o
interna y del caudal de bomba cancelar los datos introducidos
ajustable a través del mend

Figura 49: Panel de control del analizador de gases en continuo Ultramat 23 (SIEMENS,
consultado en 2021).

e Medida de la humedad de la corriente de biogas (CH.) a la salida de la planta

A la salida de las torres deshumidificadoras hay una sonda de medida de la humedad relativa

que indica si es posible iniciar el proceso de compresion. El biogas debe de tener menos de un

10% de humedad relativa (HR) para proceder a la compresion.

e Equipos de medida del caudal

Los equipos de medida de caudal de los distintos sistemas de la fase AMEB son los siguientes:

Pagina 130 de 293



4. MATERIALES Y METODOS

- Caudalimetro térmico de masas de entrada de biogas FIT3849 a la fase AMEB y rotametro

entrada biogds F13227

Estos dos aparatos de medida de caudal miden el mismo caudal de entrada de biogas,
aproximadamente 10 Nm3/h. El caudalimetro estd colocado justo antes del compresor de
entrada y el rotdmetro después de éste. En general estas dos medidas son muy parecidas como
cabe esperar, aunque la medida del caudalimetro sea un poco mayor debido a que se encuentra
en la aspiracidon del compresor. También la medida del caudalimetro es mucho mas precisa
debido a que es un sistema mas sofisticado, lectura digital, que el rotdmetro cuya lectura se

hace aproximada de manera visual.

- Rotametro de entrada de amina a la torre de absorciéon. Rotdmetros de entrada amina a

cada torre de relleno de la torre de absorcidon. Rotametro entrada amina desorcién

Todos estos rotdametros son caudalimetros visuales con flotador. Es posible controlar el caudal
de entrada de amina a cada una de las torres de relleno de la torre de absorcion TA3201
mediante tres rotdmetros independientes situados en la parte inferior de las torres. La suma de
las medidas de los tres rotdmetros de las torres de relleno debe ser la misma que la del
rotdmetro de entrada de amina total a la torre. Y para que el sistema funcione en continuo esta
medida también debe de ser la misma en el rotdmetro de entrada de la amina a la torre de

desorcion TD3201 ya que es el caudal que sale de la torre de absorcién.
- Caudalimetro de salida de biogas a la fase AMEB FIT3327

Mide el caudal de salida de biogas purificado, rico en metano. Por ello, como en la composicién
del biogds de entrada hay aproximadamente un 60% de CH4 la medida de éste deberd medir

alrededor de 6 Nm3/h ya que el caudal de entrada de biogas es 10 Nm3/h.
- Caudalimetro de salida de la corriente gaseosa de CO, desorbida FIT3328

Mide el caudal de salida de CO,. Por ello, como en la composicion del biogds de entrada hay
aproximadamente un 40% de CO, la medida de éste debera de ser aproximadamente 4 Nm?3/h

siendo el caudal de entrada de biogas 10 Nm?3/h.
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e Equipos de medida de nivel en torres

Existen dos indicadores de nivel instalados en AMEB, uno en la torre de absorcién y otro en la

de desorcidn.

- Elindicador de nivel de la torre de absorciéon TA3201 es un indicador visual del nivel de la
torre. Para que el proceso se produzca en continuo este nivel debe mantenerse constante y
no muy alto para que en caso de ocurrir algun fallo se pueda evitar a tiempo la inundacién
de la torre.

- Elindicador de nivel en la torre desorcién TD3201 también es visual de tipo magnético. El
nivel de esta torre si esta controlado automaticamente mediante la bomba de salida de la
amina regenerada PK821. Cuando el nivel llega al punto consigna superior, la bomba se

acciona y descarga la torre de desorcion hasta el nivel inferior de la torre establecido.

e Maedida de las temperaturas del sistema absorcién-desorcién

- Medidas de temperatura en la torre de absorcion

Existe un termémetro acoplado al interior de la torre de absorcién (TI13236) para poder conocer

esta temperatura.
- Medidas de temperatura en la torre de desorcion
Los indicadores de medida que tiene esta parte son:

o Sonda de temperatura a la salida del precalentador de amina con lectura digital en el

controlador visual o display de precalentador (Tlcal).

o Tres sondas de temperaturas instaladas a lo largo de la torre de desorcién con lectura
digital que automatizan el encendido de las resistencias de la torre de desorcidn.
(TIR832/TIRreserva/TIR833). Los indicadores de temperatura estan situados en el panel

de control de la fase AMEB.

De esta forma la temperatura de la torre de desorcidn se puede registrar mediante estas tres

lecturas visuales de temperatura:

- TIR 832: Medida de temperatura en la parte alta de la torre, mas arriba de la mitad.
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- TIR 833: Medida de la temperatura después del intercambiador de CO,.

- TIRreserva: Medida de temperatura de la parte intermedia de la torre.

En la Figura 50 se muestra un esquema de la localizacién de las sondas en la torre de desorcion.

Y/ mz

<«— TEJADD

o

AMINA REGENERADA

Figura 50: Esquema de realizacion del registro de temperaturas en la torre de desorcion
(Fuente: elaboracion propia).

Las temperaturas fijas de disefio para estos indicadores de temperatura son 90 °C para los
TIR832 y TIRreserva, y 30 °C para el TIR833. La temperatura de la corriente de CO, al estar
alrededor de 30 °C garantiza que los posibles restos de disolucién de amina evaporados durante

la desorcién sean devueltos al proceso.

e Medida de las presiones en las torres de absorcidn-desorcion

- Torre de Absorcidn

En la torre de absorcidn hay un mandmetro acoplado (PI3236) para poder conocer la presién del

interior de la torre.
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- Torre desorcion

Se incorpora un mandmetro en la parte alta del depdsito de la torre de desorcién para poder
conocer la presion de la torre. El aumento de la presidn del sistema se va a producir debido a las
altas temperaturas (entre 90 y 100 °C) alcanzadas en el proceso. La presién de trabajo depende
del caudal de amina que esté entrando a la torre, del nivel de liquido en el depdsito y de la

temperatura que se consiga en la torre de desorcidn.

La torre de desorcidn cuando esta en funcionamiento aumenta la presién entre 0,2 y 0,4 bares.
Esta presién fluctia segun los ciclos de carga y descarga de la automatizacién de la torre con

respecto al nivel de liquido en ella.

4.5. Descripcion y caracteristicas de los reactivos empleados durante el
proceso de absorcidon quimica

4.5.1. Monoetanolamina (MEA)

A lo largo de la experimentacion se han realizado ensayos con MEA al 20 y al 40% llevando a
cabo un barrido de temperaturas entre 89 y 100 °C. Las principales caracteristicas del reactivo

utilizado se detallan a continuacion (Tabla 19).

Tabla 19: Propiedades fisico-quimicas de la MEA (Fuente: elaboracién propia).

Aspecto Liquido incoloro o amarillento
Punto de fusién Aprox. 10 °C

Punto de ebullicion Aprox. 170 °C

Punto de inflamacién 85 °C

Presion de vapor (26,85 °C) 0,58 mbar

Densidad (20 °C) 1,016 g/cc
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Solubilidad en el agua (20 °C) Totalmente miscible
Vapor de pH (100 g/I, 20 °C) 12,12
Viscosidad (23°C) 20 mPa.s

4.5.2. Dietanolamina (DEA)

No se presentan resultados correspondientes a este reactivo, ya que, debido a sus
caracteristicas fisico-quimicas (Tabla 20), no ha sido posible establecer un régimen de operacion

en continuo.

A temperatura ambiente el reactivo se encuentra en estado sdlido y esto, unido a las
limitaciones de operacion derivadas del cardcter experimental de la instalacion
(dimensionamiento de los equipos), ha provocado numerosas paradas por obstrucciones en
bombas y tuberias y ensuciamiento de equipos. No ha sido posible trabajar en continuo durante

un periodo de tiempo tal, que permita garantizar la reproducibilidad de los resultados.

Tabla 20: Propiedades fisico-quimicas de la DEA (Fuente: elaboracidn propia).

Aspecto Solido

Punto de fusién Aprox. 27-28°C
Punto de ebullicion Aprox. 270°C
Punto de inflamacién 117°C
Presion de vapor (26,85°C) <0,01 mbar
Densidad (20°C) 1,09 g/cc
Solubilidad en el agua (20°C) Totalmente miscible
Vapor de pH (100 g/I, 20°C) 11,20
Viscosidad (23°C) 490 mPa.s
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4.5.3. Metildietanolamina (MDEA)

Alolargo de la experimentacion se ha llevado a cabo ensayos con MDEA al 20 y al 40% realizando

un barrido de temperaturas entre 90 y 107 °C. Las principales caracteristicas del reactivo

utilizado se detallan a continuacion (Tabla 21):

Tabla 21: Propiedades fisico-quimicas de la MDEA (Fuente: elaboracién propia).

Aspecto Liquido de color suave e incoloro
Punto de fusion -21°C

Punto de ebullicion 247°C

Punto de inflamacién 127°C

Presion de vapor (26,85°C) <0,01 mbar

Densidad (20°C) 1,04 g/cc

Solubilidad en el agua (20°C)

Totalmente miscible

Vapor de pH (sol. 10%)

11,50

Viscosidad (23°C)

101 mPa.s

4.5.4. Comparativa experimental entre aminas

Se ha definido el rendimiento del proceso de absorcién quimica de CO, (Ecuacién 19) como el

cociente entre el volumen de diéxido de carbono en la corriente de biometano (BIOEDAR) (Vco2

sioepar, Nm3/h) y el volumen de CO; en el biogés de entrada del proceso (Vcoz siogas, Nm3/h).
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V

CO
nCO, :( 1 2 BIOEDAR )*100

'V
COZ BIOGAS

Ecuacion 19. Rendimiento del proceso de absorcion quimica del CO; en la corriente de

Las corrientes implicadas en el

BIOEDAR.

proceso AMEB se detallan en diagrama de flujo de la Figura 51.

z

‘Biliﬂﬁﬁr

PROCESO DE

ABSORCION QUIMICA m&'

Figura 51: Diagrama de flujo del proceso de absorcién quimica con aminas (Fuente:

elaboracidn propia).

Las aminas objeto de estudio, durante esta experimentacion, han sido tres: Monoetanolamina

(MEA), Dietanolamina (DEA) y Metildietanolamina (MDEA). Esta eleccion se ha realizado en

funcién de la informacion consultada en la bibliografia detallada en los apartados 3.5 y 3.6 del

Estado de la Técnica. Por un lado, el interés de la MEA y DEA estda en su rapida tasa de absorcion

y capacidad reactiva con los

gases acidos, mientras que, en el caso de la MDEA, resulta

interesante por su elevada capacidad de carga (0,7- 1 mol CO, / 1 mol de amina) y por naturaleza

mas estable.

A continuacion, se muestra una serie de tablas donde se describen algunas caracteristicas de las

aminas utilizadas para el desarrollo de esta Tesis (Tabla 22 a

Tabla 25).
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Tabla 22: Comparacion de parametros tipo de disefio para unidades de absorciéon con aminas
(Fuente: elaboracién propia).

Reactivo MEA DEA MDEA
Concentracion (%) 15-20 25-35 20-50
Caudal tipo (m3/h) 361 361 36
Capacidad de 49,8 58,6 87,5
eliminacién de CO:

(mol/h)

Carga de CO2 (mol 0,3-0,5 0,3-0,35 No definida
CO2/mol amina)*

Capacidad para No Bajo condiciones En mayores
absorber limitadas condiciones
selectivamente H,S

Tabla 23: Selectividad y capacidad tedrica de las aminas valoradas (Fuente: elaboracién

propia).
CAPACIDAD
Amina Selectividad® Cargas acidas admisibles®
mol H2S/mol amina mol CO2/mol amina
MEA 0,89 0,07 0,50
DEA 2,27 0,09 0,32

4 Carga de CO, (mol CO,/mol amina): Es la cantidad de moles de CO, por mol de absorbente.
5 Selectividad: se expresa la selectividad de las aminas como la capacidad de absorcién de estas. Para el H,S y el CO;
se calcula segun la siguiente ecuacion:

MOl Hzsaliment acion — MOIHzstratado

MO H2saliment acion
MOl cozaliment acion — MOlcoztratado

Mol cozaliment acion

6 Carga maxima admisible de dcido, a partir de la cual se satura el absorbente. Se expresa en moles de dcido respecto

a los moles de amina.
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MDEA

3,85

0,10

0,12

Tabla 24: Rangos recomendados de concentracion de amina (Fuente: elaboracidn propia).

AMINA % concentracion en Carga de la amina Carga de la amina
peso saturada regenerada
MEA 15-20 0,30-0,35 0,10-0,15
DEA 25-30 0,35-0,40 0,05-0,07
MDEA 35-55 0,45-0,55 0,004-0,01

Tabla 25: indices de corrosién para disoluciones de aminas a distintas concentraciones
(Fuente: elaboracién propia).

Disolucién indice de corrosion
(mpy)’
MEA 15% 13
30% 32
DEA 20% 8
50% 25
MDEA 50% 3

7 Indice de corrosién mpy (mpy = milli-inch per year). La resistencia a la corrosion se mide cuantitativamente por la

pérdida de peso del material por unidad de drea de exposicion y por unidad de tiempo,

mpy

w

=jﬁ

Siendo W el peso del material perdido, p es la densidad de la muestra, A es el drea de exposicion de la muestra y t el

tiempo de exposicion (1 afio).
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4.6. Métodos analiticos desarrollados para la caracterizacion del biogas

4.6.1. Tubos colorimétricos

El biogas se recogid de los distintos puntos de muestreo mediante bolsas Tedlar y se llevaba al
laboratorio donde se procedia a su analisis. La caracterizacidn fue realizada mediante distintos

dispositivos analiticos en funcidn de los distintos compuestos a analizar del biogas.
Los equipos analiticos son:

e Tubos colorimétricos: para el andlisis del acido sulfhidrico de las muestras de biogas bruto
procedentes de los digestores (punto 1 de los muestreos) con altas concentraciones de acido
sulfhidrico y de las muestras recogidas en el segundo punto de muestreo (punto 2 de los

muestreos) durante su limpieza en la fase ABICEC.

e Cromatdgrafo de gases con detector fotométrico por llama pulsada (PFPD): para el analisis
de los compuestos organosulfurados y menores concentraciones de H,S a lo largo de los
puntos de muestreo 3, 4 y 5, identificados en el apartado 5.1. Resultados y discusion de la

Fase ABICEC.

e Cromatdgrafo de gases acoplado con un espectrometro de masas (GC-MS): para el analisis
de hidrocarburos lineales, hidrocarburos aromaticos y siloxanos de todos los puntos de la

planta piloto estudiados.

Este sistema de medicion para deteccion de gases esta compuesto por la bomba de medicion
Accuro y los tubos colorimétricos Dréger, cumple con la Norma Europea EN-1231, que regula los
requerimientos y métodos de medicién mediante tubos detectores de corta duracién, que

vienen calibrados de fabrica.

Cada tubo colorimétrico contiene un sistema de reaccion altamente sensible, que hace posible
unos resultados de medicidn precisos, siempre y cuando las caracteristicas técnicas de la bomba
de deteccion de gases utilizada, esté adecuada exactamente a la cinética quimica del sistema de

reaccién en el tubo.
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La bomba apropiada para la medicidn de biogds es la bomba automdtica Accuro 2000 con la
bomba para deteccién de gases. Con esta bomba, la muestra de aire es succionada a través del

tubo Dréager.

En la Figura 52 se muestra una fotografia de los tubos colorimétricos y de la bomba usada para

las tomas de muestra.

Figura 52: Tubos colorimétricos y bomba de aspiracion (Fuente: elaboracion propia).

La base de los tubos colorimétricos Dréiger con indicacidn directa, de todas las categorias, son
las reacciones quimicas del elemento a medir con los productos quimicos de las capas de relleno.
Ya que estas reacciones estan unidas a un cambio de coloracién, los tubos colorimétricos
también pueden ser denominados sensores quimicos colorimétricos. La conversion de sustancia
en el tubo es, en primer lugar, proporcional a la masa del gas que reacciona. En general es
posible representar cuantitativamente esta conversion en forma de una indicacién de longitud

de color.

En las capas de relleno de los tubos colorimétricos se aplican varios sistemas de reaccion.
Esencialmente se distinguen 14 sistemas de reaccion, que en algunos casos también se
combinan. En nuestro caso, las reacciones de precipitacion de sales metdlicas son la base de los
tubos de acido sulfhidrico. Las sales metalicas reaccionan con el acido sulfhidrico formando

sulfuros metdlicos dificilmente solubles. Se trata aqui de una reaccién idnica répida, que es
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practicamente independiente del flujo de volumen a través del tubo. Para que esta reaccién se

produzca es necesaria una cantidad minima de agua, es decir humedad del aire.
El principio de reaccion en nuestro caso es el que se muestra en la Ecuacién 20:
H)S+Cu®* ——» 2H'+CuS

Ecuacion 20: Principio de reaccién del H,S en los tubos colorimétricos Drager.

1. Materiales y reactivos utilizados

Los tubos de corta duracion se utilizan para la medicién de concentraciones puntuales. La
duracién de la medicion es de 10 s a 15 min. La concentracién medida muestra la cantidad del
elemento a determinar durante el periodo de duracién de la medicién. Segln nuestro tipo de
medicion, el tubo que corresponde con la sustancia a medir y el margen de concentracidn a
determinar es el denominado “Acido sulfhidrico 0,2%/A”, cuyas caracteristicas se presentan en

la Figura 53.
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Acido sulfhidrico 0,2 %/A

Referencia CH 28 101

Campo de aphcacicn

Range de medicion estandar 02a7% wl

Nomero de emboladas (n)

Tiempo de medicién e 2 min

Desviacicn estandar 25 2 10

Cambio de color anul paiide —~ negro
Condicicnes ambientales de funcicnamiento

Temperatura 0aB0%C

Humedad absoluta mdx 40 mg H,0/L

Princigio de reaccién

HS+Cu* —~CS+2H

Sensibiidad cruzada

En presencia de doxido de azufre, la capa indicado! C
cambiar 3 un color amaeiliento, o la me g acdo
sulthidrico no se ve ajectada. Las concentracones comparaties de
mercaptancs intesferiran en la lectura

. oz

Figura 53: Caracteristicas de los tubos de medicion de H.S utilizados, (Fuente: Draeger,
consultado en 2021).

2. Muestreo y preparacion de la muestra

Muestreo puntual in situ, por lo que no es necesaria la conservacion de las muestras.

3. Descripcidn del método analitico

Para la realizacion de la medicién hay que seguir unos pasos concretos:

e Romper las dos puntas del tubo de control con el abridor de tubos.

e Insertar firmemente el tubo de control en la cabeza de la bomba. La flecha debe sefialar

hacia la bomba.

e Se aspira la muestra de gas a través del tubo.
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e Leerlaindicacién de la longitud total de la coloracidn.

e Multiplicar el valor por el factor F para corregir la presion del gas.

e Después de la medicidn la bomba se puede limpiar con aire.

Las concentraciones altas se indican en porcentaje en volumen (Vol.-%), es decir, una parte de
una sustancia en 100 partes de aire. La conversidn de estas concentraciones de Vol.-% a ppm es

una relacién sencilla:
1 Vol.-% = 10.000 ppm = 10.000.000 ppb

Ecuacion 21: Conversion de Vol. % a ppm.

4. Parametros de calidad del método

Los tubos colorimétricos se utilizan normalmente para la evaluacidn cuantitativa de sustancias
contaminantes en el aire. La gran ventaja del sistema de medicién mediante tubos estd en
“permanente disponibilidad de uso”, debido a la calibracidén realizada por el fabricante. La
garantia de una correcta calibracién, junto con la aplicabilidad suficientemente larga, exige unas

amplias medidas de aseguramiento de la calidad por el fabricante.

4.6.2. Cromatdgrafo de gases (PFPD)

El analisis de los compuestos organosulfurados se lleva a cabo en un cromatdgrafo de gases CP-
3800 con detector fotométrico por llama pulsada (PFPD) que, aunque presenta una
configuraciéon especial para la caracterizacién de compuestos organosulfurados, también esta

adaptado y calibrado para la determinacion de BTX (benceno, tolueno y o-xileno).

A continuacidén, en la Tabla 26 se expone de forma resumida algunas caracteristicas del

cromatdégrafo cuya fotografia se muestra en la Figura 54.

Tabla 26: Caracteristicas del cromatégrafo de gases CP-3800.

Cromatdgrafo de gases: CP-3800

Columna: Fused Silica SUPEL-Q PLOT 30m x 0,32 mm ID
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Gas portador: He
Flujo columna: 6 ml/min
Volumen de muestra: | 250 pl
Inyector: split/splitless Ta: 260 °C
SPT (Sample | Trap: Tenax TA (60-80)
preconcentration
trap):
Trap: 15 °C (3 min) Desob: 160 °C
Detector: PFPD Ta: 200 °C

Figura 54: Imagen del cromatografo de gases CP-3800 (Fuente: elaboracién propia).

Los gases utilizados son helio como gas portador, hidrogeno como combustible para la llama, y

aire, como comburente para la llama y también con el fin de accionar el sistema neumatico de

las valvulas. Al final de las conducciones de gases y antes del cromatégrafo hay unos

manorreductores para el control de la presion. Las presiones deben ser: 4 bares para el Hy; 6

bares para el He; 5,5 bares para el aire que va al combustor del detector (manorreductor de la

derecha); y 3,5 bares para el aire de las valvulas (el de la izquierda).
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La linea de He dispone de una trampa de oxigeno y agua, porque estos compuestos pueden

dafiar la fase estacionaria de la columna a elevadas temperaturas.

Para la refrigeracidn del concentrador se utiliza CO; en botella de 20 kg y con lanza. Esta botella
estd junto al equipo; es necesario cambiarla cuando el enfriamiento del concentrador es

demasiado lento.

Este método se basa en la diferente interaccion de los analitos entre dos fases inmiscibles. Los
componentes de una mezcla son arrastrados a través de una fase estacionaria mediante el flujo
de una fase movil. En este caso la fase estacionaria es sélida, y la fase mévil es un gas inerte en
el cual se encuentran disueltos los analitos. Los analitos que interaccionan mas fuertemente con
la fase estacionaria eluirdn de la columna mas tarde que los que interaccionan mas débilmente.
El resultado final es la visualizacién de una serie de picos situados a un tiempo determinado y a

este registro se le lama cromatograma.

Con estos métodos analiticos se podra medir la concentracidon de compuestos organosulfurados
y BTX. Estos compuestos han sido previamente identificados mediante la calibracién con un gas
patrdn. La relacion de compuestos detectados y cuantificados por el equipo es: acido sulfhidrico,
sulfuro de carbonilo, metilmercaptano, etilmercaptano, disulfuro de carbono, diéxido de azufre,

fenilmercaptano, amilmercaptano, aliimercaptano, benceno, tolueno y o-xileno.

1. Materiales y reactivos usados
Para la calibracién del equipo contamos con las siguientes botellas de mezclas de gases

mostradas en la Tabla 27.

Tabla 27: Patrones de gases.

Compuesto Férmula quimica Concentracion

acido sulfhidrico H»S 1, 10, 50, 100, 500, 1.000 ppm
sulfuro de carbonilo cos 1ppm
metilmercaptano CHa4S 1ppm
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etilmercaptano C2HeS 1ppm

sulfuro de carbono CS2 3 ppm

dioxido de azufre SO, 1,5, 10, 50 ppm y 200 ppb
fenilmercaptano CeHeS 1 ppm
amilmercaptano CeH12S 1ppm
alilmercaptano CsHeS 1 ppm

benceno CeHe 15 ppmy 15 ppb
tolueno CeHsCH3 25 ppmy 25 ppb
o-xileno CgH1o 20 ppmy 20 ppb

2. Muestreo y conservacion de la muestra

Las muestras se toman mediante bolsas Tedlar. No hay conservacion de las muestras, puesto

que los compuestos son estables y no interaccionan entre ellos.

3. Preparacion de la muestra

No aplica preparacién de muestras. Conexion directa entre recipiente de toma de muestra

(bolsa Tedlar) y cromatégrafo.

4. Parametros de calidad del método

En la Figura 55 se muestra una imagen capturada del equipo con la curva de calibracion del

benceno.
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Figura 55: Curva de calibracion del benceno.

4.6.3. Cromatografo de gases-Espectrometro de masas (GC-MS)

Es un método de andlisis para determinar la composicién quimica de una muestra de biogds con
el fin de determinar los contaminantes presentes. Es un método sencillo, preciso, fiable y
reproducible por el cual se determinan hidrocarburos lineales y aromaticos, siloxanos, sulfuro
de hidrégeno y otros contaminantes gracias a las distintas afinidades quimicas. El sistema
proporciona un registro que permite distinguir qué componentes se encuentran presentesy en
qué cantidad (cualificacién y cuantificacion de compuestos). Para la cuantificacion es necesario
un trabajo previo de preparacién que se conoce como calibracion, mediante el cual se relaciona

la intensidad de la sefial con la concentracién del compuesto.

El método se basa en la diferente interaccion de los analitos entre dos fases inmiscibles. Los
componentes de una mezcla son arrastrados a través de una fase estacionaria mediante el flujo
de una fase movil. En este caso la fase estacionaria es sélida, y la fase mévil es un gas inerte en
el cual se encuentran disueltos los analitos. Los analitos que interaccionan mas fuertemente con
la fase estacionaria eluirdn de la columna mas tarde que los que interaccionan mas débilmente.
El resultado final es la visualizacion de una serie de picos situados a un tiempo determinado, y a

este registro se le llama cromatograma.
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Materiales y reactivos utilizados
Liners
Septum
Férrulas y tuercas
Disolventes:
o Metanol
o Ciclohexano
o Acetona
Columnas
Unidn reductora para conectar bolsas a GC-MS
Botella CO, (sifonado, gas licuado a alta presidn)
Gases patrones:
o H.S(1, 10, 50, 100, 500, 1000 y 5000 ppm)
o benceno (15 ppm)
o tolueno (25 ppm)
o o-xileno (20 ppm)
Disoluciones patrén de mezclas:
o n-alcanos C6 a C25 (20,2 y 0,2 ppm)

o aromdticos (20, 2y 0,2 ppm)

o componentes segun el método EPA 624 (20,2 y 0,2 ppm)

o siloxanos (0,01 y 0,001 ppm)
o otros compuestos
Jeringa de cromatografia de 10 pl
Tubos de ensayo con tapdn roscado
Micropipetas
Campana de extraccion de gases

Bolsas Tedlar

2. Muestreo y conservacion de la muestra

Las muestras se cogen mediante bolsas Tedlar. No hay conservacidn especifica de las muestras,

puesto que los compuestos son estables y no interaccionan entre ellos.
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3. Preparacion de la muestra

e Patrones

o Patrones gases

Para trabajar con patrones gases, estos se encuentran generalmente envasados en recipientes
a presion, por lo que sélo es necesario conectar la salida del manorreductor de la botella con Ia
entrada del cromatégrafo. Para comenzar el analisis, basta con ajustar la salida de gas a una
presidon cercana a lbar, lo que permite la entrada constante al inyector. Cuando termina la

adquisicion de la muestra, se puede cerrar la salida del manorreductor.

Si el gas esta contenido en una bolsa Tedlar, igualmente es necesario conectarla al inyector del
cromatégrafo, pero hay que ejercer presién en la bolsa de forma manual durante la fase de
adquisicion de muestras. Normalmente, sera la forma de trabajar cuando se emplee muestras

para analizar.

o Patrones liquidos

En el caso de que los patrones se encuentren en forma de disoluciones liquidas, se debe tomar
un volumen determinado con la jeringa de cromatografia y pinchar la muestra en el puerto de
inyeccion del cromatégrafo y comenzar el analisis como normalmente se haria. En este caso,
basta con hacer la inyeccidn y retirar la aguja. Para calcular el volumen de inyeccién adecuado,

se emplea un programa que estd instalado en el ordenador que controla el cromatdgrafo.

Para hacer la calibracidn del sistema con patrones liquidos, generalmente es necesario hacer

una disolucién madre y preparar diluciones partiendo de ésta.

e Muestras

No aplica preparacién de muestras. Conexion directa entre recipiente de toma de muestra

(bolsa Tedlar) y CG/MS.
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4. Parametros de calidad del método
a) Método cuantificacion de siloxanos

Método calibrado entre 0,1 y 100 mg/m3. En la Figura 56 se muestra la recta de calibrado para

las fracciones D4 y D5 de siloxanos (Tabla 28).

Tabla 28: Informacion de las fracciones D4 y D5 de siloxanos.

Siloxano Férmula quimica Nomenclatura
D4 [(CH3)2SiO]la octametilciclotetrasiloxano
D5 [(CH3),SiO]s decametilciclopentasiloxano
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14000000 4
y = 136298x + 422325
12000000 - R? = 0,9754

10000000 4

8000000 -

Respuesta

6000000 -

y = 114427x + 216997
4000000 - R? = 0,9937

2000000 -

0~ T T T T d
0 20 40 60 80 100

Concentracién (ppm)

Figura 56: Recta de calibrado para las fracciones D4 y D5 de siloxanos.

b) Método cuantificacion de hidrocarburos lineales

Se calibré el equipo para dos mezclas de hidrocarburos lineales o alcanos alifaticos (ChHzn+2):

o Método calibrado a 5, 10, 20, 200 ppm de una mezcla de hidrocarburos lineales

desde C7 hasta C10 (Tabla 29).
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Tabla 29: Informacidn de los hidrocarburos lineales, desde C7 a C10.

Férmula quimica Nomenclatura
CsH16 Heptano
CsH1s Octano
CoHao Nonano
CioH2 Decano

Método calibrado a 10, 20, 100, 200 ppm de una mezcla de hidrocarburos lineales desde

C11 hasta C25 (Tabla 30):

Tabla 30: Informacidon de los hidrocarburos lineales, desde C11 a C25.

Férmula quimica Nomenclatura Férmula quimica Nomenclatura
Ci1Haa Undecano CioHao Nonadecano
Ci2H26 Dodecano CaoHa2 Eicosano
CisHas Tridecano Cy1Hag Undeicosano
CiaHs30 Tetradecano Ca2Hi6 Dodeicosano
CisHsa Pentacano Ca3Has Trieicosano
Ci6Hza Hexadecano Ca4Hso Tetraeicosano
Ci7H36 Heptadecano CasHs; Pentaeicosano
CisHss Octadecano
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¢) Método para la cuantificacion de hidrocarburos aromaticos

Se realiz6 la calibracidn para la deteccidén de los hidrocarburos aromaticos a partir de distintas

disoluciones comprendidas en el rango de 2 a 200 ppm.
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5. RESULTADOS Y DISCUSION

5.1. Resultados y discusion de |la Fase ABICEC

Se analizo el biogds desde su entrada a la planta piloto de limpieza proveniente de los digestores,
a lo largo de la fase ABICEC hasta el final de esta fase, que es el mismo punto de entrada en la

planta piloto de absorcién de CO,, AMEB. Los puntos de muestreo en la planta piloto fueron:

e Punto 1, biogds a la entrada en la fase ABICEC

e Punto 2, biogas en la etapa 2 de la fase ABICEC después de haber pasado por el lavado
qguimico acido y oxidativo (Torres 1y 2)

e Punto 3, biogds a la salida de la etapa 3 de ABICEC después de haber pasado por el lavado
quimico basico (Torre 3) y grupo eyector

e Punto 4, biogas después de la etapa 4 de refrigeracion de ABICEC

e Punto 5, biogas salida tras las torres de carbdn activo (salida ABICEC) que es la entrada a la

fase AMEB

En la Figura 57 se muestra un esquema de los puntos de muestreo en la planta piloto de limpieza

del biogas.
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ETAPA 1 ETAPA 3 ETAPA 4 ETAPA 5
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ETAPA 1: MEDICION DE CAUDAL. Regulacion del caudal de biogés de entrada automéaticamente.
ETAPA 2: LAVADO QUIMICO. Absorcién de contaminantes de forma selectiva.

TORRE ACIDA: Absorcién selectiva de compuestos de nitrégeno.

TORRE OXIDATIVA: Absorcion selectiva de compuestos orgénico volétiles.

Absorcion selectiva de compuestos organosulfurados, principalmente SHz.

ETAPA 3: EYECCION. Induccién de vacio para vencer la pérdida de carga de los diferentes equipos.
ETAPA 4: REFRIGERACION. Bajada de temperatura para eliminacién de condensados y siloxanos.
ETAPA 5: CARBON ACTIVO. Torre de adsorcion que asegura una corriente pura de biogas, compuesta por metano y CO..

Figura 57: Esquema de los puntos de muestreo en la planta piloto de limpieza del biogas
(Fase ABICEC). (Fuente: elaboracién propia).

Por su parte, se realizd una caracterizacién exhaustiva del biogds de entrada a la fase AMEB,
incluyendo el andlisis de diferentes gases traza, debido a la gran importancia que tiene la
composicion de éste en el proceso de depuracion. Esta caracterizacién consistié en la realizacion
y analisis de seis muestreos recogidos mediante bolsas Tedlar y tomados durante el tiempo que

durd la experimentacion con la planta piloto.

5.2. Caracterizacion del biogas efluente de la fase ABICEC (entrada AMEB)

Tal y como se ha explicado en la introduccidn, el biogds bruto procedente del proceso de
digestion anaerobia contiene una serie de impurezas que deben ser eliminadas. Todo ello con
el objetivo de conseguir la maxima eficiencia en el proceso de absorcién quimica con una

corriente de biogas compuesta por CO, y CH4 exclusivamente.
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5.2.1. Estudio para la eliminacién del sulfuro de hidrégeno

El principal objetivo de esta primera fase de la investigacion consistente en la desulfurizacién
del biogas ha sido la de optimizar el funcionamiento de las tres torres de lavado: T1, Torre acida,

T2, torre oxidativa y T3, Torre basica. Las fases objeto de estudio se muestran en la Tabla 31.

Tabla 31: Fases de trabajo de la desulfurizacion del biogas.

FASE TORRE DE LAV‘,QDO EN pH en TORRE T3
OPERACION
1 T3 10,5-11
2 T3 9,5-10
3 T1+T3 10,5-11
4 T1+T3 9,5-10
5 T2+T3 10,5-11
6 T2+T3 9,5-10
7 T1+T2+T3 10,5-11
8 T1+T2+T3 9,5-10

En todos los casos, el caudal de biogas aplicado ha sido de 5 m3/h.

A continuacion, en la Tabla 32 se adjuntan los datos recabados durante la fase experimental, asi
como una serie de graficos comparativos de las concentraciones de entrada y salida y los
rendimientos de eliminacidn de H.S. En esta tabla se definen las Fases de estudio, hasta 8, que
se diferencian entre si por el nimero de torres en operacion y el pH aplicado, en cada caso, en

la torre basica T3.
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Tabla 32: Datos de la fase experimental de desulfurizacién del biogas.

TORRESDE | pHen T3 CONCENTRACION | CONCENTRACION ggﬁggfgﬁ'@g RENDIMIENTO | RENDIMIENTO
LAVADO O=5mah | FASE [DEH2SENTRADA| DEH2S TRAS DE PLANTA TORRES DE | PLANTA PILOTO
A PLANTA TORRES LAVADO LAVADO (%) (%)
PILOTO
T3 10,5-11 | Fase1 2.215 69,15 < 0,12 96,88 99,99
2.363 143,18 < 0,12 93,94 99,99
927 5,56 < 0,12 99,40 99,99
893 1,32 < 0,12 99,85 99,99
9268 6,30 < 0,12 99,35 99,99
3952 0,12 < 0,12 100,00 100,00
4016 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3728 0,12 < 0,12 100,00 100,00
5873 93,35 < 0,12 98,41 100,00
3174 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3434 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3245 0,12 < 0,12 100,00 100,00
5525 0,12 < 0,12 100,00 100,00
5327 0,12 < 0,12 100,00 100,00
5463 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3692 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3024 0,12 < 0,12 100,00 100,00
2832 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3104 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3247 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3114 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3300 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3045 0,12 < 0,12 100,00 100,00
Promedio: 3.324 13,95 99,47 100,00
TORRESDE | pHen T3 CONCENTRACION | CONCENTRACION EETEEN/I Zifl,g’,: RENDIMIENTO | RENDIMIENTO
LAVADO =5 m3h FASE | DE H2S ENTRADA| DE H2S TRAS DE PLANTA TORRES DE | PLANTA PILOTO
A PLANTA TORRES LAVADO LAVADO (%) (%)
PILOTO
T3 9,5-10 Fase 2 2.193 821,55 < 0,12 62,54 99,99
2.387 21,95 < 0,12 99,08 99,99
3.037 207,66 < 0,12 93,16 100,00
928 107,00 < 0,12 88,47 99,99
4.944 234,75 < 0,12 95,25 100,00
4.652 193,20 < 0,12 95,85 100,00
Promedio: 3.024 264,35 89,06 99,99
TORRESDE | pHen T3 CONCENTRACION [ CONCENTRACION ECE)’T_EZN; z’:ﬂgz RENDIMIENTO | RENDIMIENTO
LAVADO 05 man | FASE [DEH2SENTRADA| DEH2S TRAS DE PLANTA TORRES DE | PLANTA PILOTO
A PLANTA TORRES LAVADO LAVADO (%) )
PILOTO
T1+T3 10,5-11 Fase 3 4.652 537,93 < 0,12 88,44 100,00
5.168 591,59 < 0,12 88,55 100,00
579 0,12 < 0,12 99,98 99,98
1.590 0,12 < 0,12 99,99 99,99
3.352 1,53 < 0,12 99,95 100,00
Promedio: 3.068 226,26 95,38 99,99
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CONCENTRACION

CONCENTRACION | CONCENTRACION RENDIMIENTO RENDIMIENTO
TCEis&SDSE (gsser: ;—/i FASE DE H2S ENTRADA DE H2S TRAS DE Sésl‘:’fAsl\ﬁrLAl DA TORRES DE PLANTA PILOTO
A PLANTA TORRES LAVADO LAVADO (%) (%)
PILOTO
T1+T3 9,5-10 Fase 4 4.746 638,12 < 0,12 86,55 100,00
6.352 835,34 < 0,12 86,85 100,00
4.594 567,23 < 0,12 87,65 100,00
3.352 432,93 < 0,12 87,08 100,00
3.036 426,65 < 0,12 85,95 100,00
1.360 6,10 < 0,12 99,55 99,99
Promedio: 3.907 484,40 88,94 100,00
TORRES DE pHen T3 CONCENTRACION | CONCENTRACION E(ET—EI;NATZAA?IBI: RENDIMIENTO RENDIMIENTO
LAVADO Q=5m3h FASE DE H2S ENTRADA DE H2S TRAS DE PLANTA TORRES DE PLANTA PILOTO
A PLANTA TORRES LAVADO LAVADO (%) (%)
PILOTO
T2+T3 10,5-11 Fase 5 2.514 195,80 < 0,12 92,21 100,00
2.184 52,67 < 0,12 97,59 99,99
897 0,20 < 0,12 99,98 99,99
1.742 3,25 < 0,12 99,81 99,99
3.938 0,12 < 0,12 100,00 100,00
4.506 79,95 < 0,12 98,23 100,00
3.528 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.868 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.245 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.182 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.014 0,12 < 0,12 100,00 100,00
2.809 0,12 < 0,12 100,00 100,00
5.880 0,12 < 0,12 100,00 100,00
6.056 0,12 < 0,12 100,00 100,00
6.790 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.960 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.568 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.866 0,12 < 0,12 100,00 100,00
4.571 0,12 < 0,12 100,00 100,00
4.369 0,12 < 0,12 100,00 100,00
4.125 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.564 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.546 0,12 < 0,12 100,00 100,00
3.245 0,12 < 0,12 100,00 100,00
Promedio: 3.707 13,92 99,49 100,00
TORRES DE pHen T3 CONCENTRACION | CONCENTRACION EET'ZI;N;ZAA?@Z RENDIMIENTO RENDIMIENTO
LAVADO Q=5 m3/h FASE DE H2S ENTRADA DE H2S TRAS DE PLANTA TORRES DE PLANTA PILOTO
A PLANTA TORRES LAVADO LAVADO (%) (%)
PILOTO
T2+T3 9,5-10 Fase 6 4.042 425,24 < 0,12 89,48 100,00
2.297 293,05 < 0,12 87,24 99,99
912 0,12 < 0,12 99,99 99,99
1.139 5,30 < 0,12 99,53 99,99
3.818 290,48 < 0,12 92,39 100,00
3.612 22,00 < 0,12 99,39 100,00
Promedio: 2.637 172,70 94,67 99,99
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CONCENTRACION

CONCENTRACION | CONCENTRACION RENDIMIENTO RENDIMIENTO
T?§3iSDgE SESe:w ;—/::1 FASE DE H2S ENTRADA DE H2S TRAS bE I;'és';fAsl\ﬁ_LAl DA TORRES DE PLANTA PILOTO
A PLANTA TORRES LAVADO LAVADO (%) (%)
PILOTO
T1+T2+T3 10,5-11 Fase 7 4.307 299,50 < 0,12 93,05 100,00
769 0,12 < 0,12 99,98 99,98
682 0,12 < 0,12 99,98 99,98
1.188 0,12 < 0,12 99,99 99,99
4.669 136,76 < 0,12 97,07 100,00
4.324 72,54 < 0,12 98,32 100,00
3.721 0,12 < 0,12 100,00 100,00
Promedio: 2.809 72,75 98,34 99,99
TORRES DE pHen T3 CONCENTRACION | CONCENTRACION EET'ZEN;ZAATIEX RENDIMIENTO RENDIMIENTO
LAVADO Q=5 ma/h FASE DE H2S ENTRADA DE H2S TRAS DE PLANTA TORRES DE PLANTA PILOTO
A PLANTA TORRES LAVADO LAVADO (%) (%)
PILOTO

T1+T2+T3 9,5-10 Fase 8 4.594 528,48 < 0,12 88,50 100,00
5.002 656,20 < 0,12 86,88 100,00
1216 0,13 < 0,12 99,99 99,99
1426 0,13 < 0,12 99,99 99,99
4562 441,17 < 0,12 90,33 100,00
Promedio: 3.360 325,22 93,14 99,99

A continuacidn, se muestran los resultados de todas las fases del proceso ABICEC (Figura 58 a

Figura 75):

e (Caso 1: Todos los datos: Concentracion H,S entrada-salida

Concentracion H,S (ppm)

8.000

6.000

4.000

2.000

Concentracion H,S entrada-salida

1 4 7 10131619222528313437404346495255586164677073767982

—e— Concentracion H2S entrada (ppm)

Tiempo (dias)

Concentracion de H2S salida (ppm)

Figura 58: Concentracion de entrada H,S vs salida tras torres de lavado quimico; todos los

datos.
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e Caso 2: Todos los datos: Rendimiento eliminacién H,S (%)

Rendimiento eliminacion H,S (%)

120,00
100,00 e encs o Smmmasme oo, e geo .
4 . L]

v, ® L] ‘ . ® *e ¥, o0 .
T 80,00
c
©
2 0
g 60,00
£
@ 40,00
=S

20,00

0,00
0 1.000 2.000 3.000 4.000 5.000 6.000 7.000 8.000

Concentracion H,S entrada (ppm)

Figura 59: Rendimiento eliminacién H.S (%); todos los datos.

e (Caso 3: Fase 1: Concentracion H»S entrada-salida

TORRE DE LAVADO EN
FASE < pH en TORRE T3
OPERACION

1 T3 10,5-11
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Concentracion H>S {ppm)

Figura 60:

Fase 1: Conc. H,S entrada-salida

7.000
6.000
5.000
4.000
3.000
2.000
1.000

12 3 45 6 7 8 910111213141516 1718 19202122 23

Tiempo (dias)

—e— Concentracion H2S entrada (ppm) Concentracion de H2S salida (ppm)

Concentracion de entrada H,S vs salida tras torres de lavado quimico; Fase 1.

e Caso 4: Fase 1: Rendimiento eliminacidn H.S (%)

% eliminacion H5S

Fase 1: Rendimiento eliminacion H,S (%)
101,00

100,00 sonme o » )

99,00

98,00

97,00 .
96,00

95,00

94,00 .

93,00
0 1000 2000  3.000 4000 5000 6000  7.000

Concentracion H,S entrada (ppm)

Figura 61: Rendimiento eliminacién HS (%); Fase 1.

Pagina 161 de 293



5. RESULTADOS Y DISCUSION

e (Caso 5: Fase 2: Concentracion H,S entrada-salida

TORRE DE LAVADO EN
FASE ) pH en TORRE T3
OPERACION

2 T3 9,5-10

Fase 2: Conc. H,S entrada-salida

6.000
5.000
4.000
3.000
2.000

1.000

Concentracion H,S (ppm)

1 2 3 4 5 6
Tiempo (dias)

—e— Concentracion H2S entrada (ppm) Concentracion de H2S salida (ppm)

Figura 62: Concentracion de entrada H,S vs salida tras torres lavado quimico; Fase 2.
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e Caso 6: Fase 2: Rendimiento eliminacidn H.S (%)

Fase 2: Rendimiento eliminacion H,S (%)

120,00

100,00 .
80,00
60,00 .

40,00

% eliminacion H5S

20,00

0,00
0 1.000 2.000 3.000 4.000 5.000 6.000

Concentracion H,S entrada (ppm)

Figura 63: Rendimiento eliminacién H.S (%); Fase 2.

e (Caso 7: Fase 3: Concentracion H.S entrada - salida

TORRE DE LAVADO EN
FASE < pH en TORRE T3
OPERACION
3 T1+T3 10,5-11
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Fase 3: Conc. H,S entrada-salida
6.000
5.000
4.000
3.000
2.000

1.000

Concentracion H,S (ppm)

1 2 3 4 5
Tiempo (dias)

—e— Concentracion H2S entrada (ppm) Concentracion de H2S salida (ppm)

Figura 64: Concentracion de entrada H,S vs salida tras torres de lavado quimico; Fase 3.

e Caso 8: Fase 3: Rendimiento eliminacidn H.S (%)

Fase 3: Rendimiento eliminacion H,S (%)
102,00
100,00 . . .
98,00
96,00
94,00

92,00

% eliminacion H5S

90,00
88,00 ° ¢

86,00
0 1.000 2.000 3.000 4.000 5.000 6.000

Concentracion H,S entrada (ppm)

Figura 65: Rendimiento eliminacion H.S (%); Fase 3.
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Figura 66

Caso 9: Fase 4: Concentracidon H,S entrada-salida

TORRE DE LAVADO EN
FASE . pH en TORRE T3
OPERACION
4 T1+713 9,5-10
Fase 4: Conc. H,S entrada-salida
7.000
€ 6.000
=1
- 5.000
T 4.000
2
2 3.000
5 2000
S 1.000
(]
0
2 3 4 5 6

—e— Concentracion H2S entrada (ppm)

Tiempo (dias)

Caso 10: Fase 4: Rendimiento eliminacidon H,S (%)

Concentracion de H2S salida (ppm)

: Concentracidon de entrada H,S vs salida tras torres de lavado quimico; Fase 4.
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Fase 4: Rendimiento eliminacion H,S (%)

102,00
100,00
98,00
96,00
94,00
92,00
90,00
88,00
86,00 .

84,00
0 1000 2000  3.000 4000 5000 6000  7.000

% eliminacion H5S

Concentracion H,S entrada (ppm)

Figura 67: Rendimiento eliminacion H,S (%); Fase 4.

e Caso 11: Fase 5: Concentracion H,S entrada-salida

TORRE DE LAVADO EN
FASE < pH en TORRE T3
OPERACION

5 T2+T3 10,5-11
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Concentracion H>S {ppm)

Figura 68:

Fase 5: Conc. H,S entrada-salida

8.000
7.000
6.000
5.000
4.000
3.000
2.000
1.000

1 2 3 45 6 7 8 9101112131415161718192021222324
Tiempo (dias)

—e— Concentracion H2S entrada (ppm) Concentracion de H2S salida (ppm)

Concentracion de entrada H,S vs salida tras torres de lavado quimico; Fase 5.

e Caso 12: Fase 5: Rendimiento eliminacion H,S (%)

% eliminacion H5S

Fase 5: Rendimiento eliminacion H,S (%)

101,00
100,00 . sem & Wme s e .
99,00
98,00 ®
97,00
96,00
95,00
94,00
93,00
92,00 2
91,00
0 1.000 2.000 3.000 4000 5000 6000 7.00 8.000

Concentracion H,S entrada (ppm)

Figura 69: Rendimiento eliminacion H,S (%); Fase 5.
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e (Caso 13: Fase 6: Concentracion H,S entrada—salida

TORRE DE LAVADO EN
FASE < pH en TORRE T3
OPERACION

6 T2+T3 9,5-10

Fase 6: Conc. H,S entrada-salida

5.000
4.000
3.000
2.000

1.000

Concentracion H,S (ppm)

1 2 3 - 5 6

Tiempo (dias)

—e— Concentracion H2S entrada (ppm) Concentracion de H2S salida (ppm)

Figura 70: Concentracion de entrada H.S vs salida tras torres de lavado quimico; Fase 6.

e Caso 14: Fase 6: Rendimiento eliminacion H,S (%)
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Fase 6: Rendimiento eliminacion H,S (%)
102,00
100,00 .
98,00
96,00
94,00

92,00 e

% eliminacion H5S

90,00
88,00

86,00
0 500 1.000 1.500 2.000 2.500 3.000 3.500 4.000 4.500

Concentracion H,S entrada (ppm)

Figura 71: Rendimiento eliminacion H,S (%); Fase 6.

e (Caso 15: Fase 7: Concentracion H,S entrada—salida

TORRE DE LAVADO EN
FASE < pH en TORRE T3
OPERACION
7 T1+T2+T3 10,5-11
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Concentracion H,S (ppm)

Figura 72:

Fase 7: Conc. H,S entrada-salida
5.000

4.000
3.000
2.000

1.000

1 2 3 4 5 6 7
Tiempo (dias)

—e— Concentracion H2S entrada (ppm) Concentracion de H2S salida (ppm)

Concentracion de entrada H,S vs salida tras torres de lavado quimico; Fase 7.

e Caso 16: Fase 7: Rendimiento eliminacion H,S (%)

% eliminacion H5S

Fase 7: Rendimiento eliminacion H,S (%)

101,00
100,00 oo o .
99,00
98,00
97,00 .
96,00
95,00
94,00
93,00 .

92,00
0 1.000 2.000 3.000 4.000 5.000

Concentracion H,S entrada (ppm)

Figura 73: Rendimiento eliminacién HS (%); Fase 7.

Pagina 170 de 293



5. RESULTADOS Y DISCUSION

e Caso 17: Fase 8: Concentracion H,S entrada—salida

TORRE DE LAVADO EN
FASE < pH en TORRE T3
OPERACION

8 T1+T2+T3 9,5-10

Fase 8: Conc. H,S entrada-salida

6.000
5.000
4.000
3.000
2.000

1.000

Concentracion H,S (ppm)

1 2 3 4 5
Tiempo (dias)

—e— Concentracion H2S entrada (ppm) Concentracion de H2S salida (ppm)

Figura 74: Concentracion de entrada H.S vs salida tras torres de lavado quimico; Fase 8.

e (Caso 18: Fase 8: Rendimiento eliminacion H,S (%)
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Fase 8: Rendimiento eliminacion H,S (%)
102,00
100,00 oo
98,00
96,00
94,00

92,00

% eliminacion H5S

90,00 J

88,00
L ]

86,00
0 1.000 2.000 3.000 4.000 5.000 6.000

Concentracion H,S entrada (ppm)

Figura 75: Rendimiento eliminacion H,S (%); Fase 8.

Se puede observar que en todas las fases se obtienen concentraciones de salida del H,S (ppm)
que son practicamente despreciables. No obstante, la principal diferencia entre las fases reside
en los rendimientos de eliminacion, ya que las fases 3, 4 y 8 presentan menores rendimientos
de eliminacién cuando la concentracidon de H,S es especialmente elevada (en torno a 5.000

ppm).

5.2.1.1. Analisis estadistico ANOVA

Se han realizado diversos anadlisis multifactoriales de la varianza para las variables Concentracion
de H5S siida Y Rendimiento de eliminacion de H.S. El principal objetivo de este andlisis consiste
en determinar qué factores tienen un efecto estadisticamente significativo en las variables
mencionadas. En este caso, el factor analizado ha sido la Fase de estudio que se describié en un
apartado anterior. Los F-tests en la tabla ANOVA permiten identificar los factores significantes.
Asimismo, se pretende definir qué medias son significativamente diferentes de otras. Se
acompafian los diferentes Graficos de Medias para facilitar la interpretacién de los efectos

significantes.
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e ANALISIS COMPARATIVO ENTRE LAS DIFERENTES FASES DE ESTUDIO

Se realizd6 un primer estudio comparativo entre las diferentes fases de estudio descritas
anteriormente y los resultados del analisis del estudio estadistico revelaron, como se

comprobara a continuacion, que las fases mas eficaces en el tratamiento resultaronla 1y la 5.

1. Contraste Multiple de Rango para Concentracidon Salida segtin Fase

A continuacion, se aplica un procedimiento de comparacion multiple para determinar las medias
que son significativamente diferentes unas de otras. La mitad inferior de la salida muestra la
diferencia estimada entre cada par de medias. El asterisco que se encuentra al lado de los 7
pares, indica que estos muestran diferencias estadisticamente significativas a un nivel de
confianza 95,0%. En la parte superior de la tabla, se identifican 3 grupos homogéneos segun la
alineacién del signo X en la columna. Dentro de cada columna, los niveles que tienen signo X
forman un grupo de medias entre las cuales no hay diferencias estadisticamente significativas.
El método actualmente utilizado para discernir entre las medias es el procedimiento de las
menores diferencias significativas de Fisher (LSD). Con este método, hay un 5% de riesgo de
considerar cada par de medias como significativamente diferentes cuando la diferencia real es

igual a O (Tabla 33).

Tabla 33: Procedimiento de comparaciéon muiltiple para concentracion de salida.

Método: 95,0 porcentaje LSD
Fase Frec. Media Grupos homogéneos
1 7 32,25
5 7 47,4443
7 7 72,7543
6 6 172,698 XX
3 5 226,258 XXX
2 6 264,352 XXX
8 5 325,222 XX
4 6 484,395 X
Contraste Diferencias +/- Limites
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1-2 -232,102 238,649
1-3 -194,008 251,171
1-4 *-452,145 238,649
1-5 -15,1943 229,286
1-6 -140,448 238,649
1-7 -40,5043 229,286
1-8 *-292,972 251,171
2-3 38,0937 259,746
2-4 -220,043 247,658
2-5 216,907 238,649
2-6 91,6533 247,658
2-7 191,597 238,649
2-8 -60,8703 259,746
3-4 -258,137 259,746
3-5 178,814 251,171
3-6 53,5597 259,746
3-7 153,504 251,171
3-8 -98,964 271,295
4-5 *436,951 238,649
4-6 *311,697 247,658
4-7 *411,641 238,649
4-8 159,173 259,746
5-6 -125,254 238,649
5-7 -25,31 229,286
5-8 *-277,778 251,171
6-7 99,944 238,649
6-8 -152,524 259,746
7-8 *.252,468 251,171
* indica una diferencia significativa

A continuacion, se acompafia el correspondiente Grafico de Medias en la Figura 76 para facilitar

la interpretacion de los efectos significantes:
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Medias y 95,0 Porcentajes Intervalos LSD
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Figura 76: Grafico de Medias para concentracion de salida H,S en ppm.

2. Contraste Multiple de Rango para Rendimiento segun Fase

Como se indicaba anteriormente, la siguiente Tabla 34 aplica un procedimiento de comparacion
multiple para determinar las medias que son significativamente diferentes unas de otras. La
mitad inferior de la salida muestra la diferencia estimada entre cada par de medias. El asterisco
gue se encuentra al lado de los pares, indica que estos muestran diferencias estadisticamente
significativas a un nivel de confianza 95,0%. En la parte superior de la pagina, se identifican 2
grupos homogéneos segun la alineacion del signo X en la columna. Dentro de cada columna, los
niveles que tienen signo X forman un grupo de medias entre las cuales no hay diferencias
estadisticamente significativas. El método actualmente utilizado para discernir entre las medias
es el procedimiento de las menores diferencias significativas de Fisher (LSD). Con este método,
hay un 5% de riesgo de considerar cada par de medias como significativamente diferentes

cuando la diferencia real es igual a 0.
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Tabla 34: Procedimiento de comparaciéon multiple para rendimientos de eliminacion.

Método: 95,0 porcentaje LSD
Fase Frec. Media Grupos homogéneos
4 6 88,9383
2 6 89,0583
8 5 93,138 XX
6 6 94,67 XX
3 5 95,382 XX
5 7 98,26 X
7 7 98,3414 X
1 7 98,4886 X
Contraste Diferencias +/- Limites
1-2 *9,43024 7,11541
1-3 3,10657 7,48876
1-4 *9,55024 7,11541
- 0,228571 6,83627
1-6 3,81857 7,11541
- 0,147143 6,83627
1-8 5,35057 7,48876
2- -6,32367 7,74442
2- 0,12 7,38401
2- *-9,20167 7,11541
2-6 -5,61167 7,38401
2-7 *-9,2831 7,11541
2- -4,07967 7,74442
3-4 6,44367 7,74442
3- -2,878 7,48876
3- 0,712 7,74442
3- -2,95943 7,48876
3- 2,244 8,08878
4- *-9,32167 7,11541
4- -5,73167 7,38401
4- *.9,4031 7,11541
4- -4,19967 7,74442
- 3,59 7,11541
5- -0,0814286 6,83627
5- 5,122 7,48876
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6-7 -3,67143 7,11541
6-8 1,532 7,74442
7-8 5,20343 7,48876

* indica una diferencia significativa

A continuacion, se acompafia el correspondiente Grafico de Medias en la Figura 77 para facilitar

la interpretacién de los efectos significantes.

Rendimiento

q 8 8

R

91

Medias y 95,0 Porcentajes Intervalos LSD

Figura 77: Grafico de Medias para rendimientos de eliminacion de H,S en %.

La primera conclusion a la que llegamos es que el sistema funciona mejor para una horquilla de

pH en la torre basica (NaOH), T3, de 10,5-11, que para un rango de pH en T3 de 9,5-10.

Las fases de trabajo 1 (torre basica, T3, a pH = 10,5-11), 5 (torres oxidativa y basica, T2 + T3 a pH

=10,5-11) y 7 (torres acida, oxidativa y basica, T1 + T2 + T3 a pH = 10,5-11) dan resultados muy

parecidos. Y no asi la fase 3 (torres acida y basica, T1 + T3 a pH = 10,5-11) pues se demuestra

que no da buenos resultados de eliminacidn con concentraciones de entrada de H.S altas,

superiores a 3.500 ppm. Se decide, por tanto, descartar esta fase 3.
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Uno de los puntos principales de esta primera parte del estudio es confirmar si podemos
prescindir de varias torres o no, ya que éste es un extremo que se ha estudiado para gases
procedentes de la renovacion de aire de edificios en depuradoras; sin embargo, no se dispone
de tanta informacidn al respecto si se trata de gases de la digestién anaerdbica, que contienen
una concentracion de H,S mucho mas elevada. Llegados a este punto se decidié descartar la fase
7 (Torres acida, oxidativa y bdsica, T14T2+T3, a pH = 10,5-11) ya que proporcionaba unos
resultados muy parecidos a las fases 1 y 5, pero requeria 3 torres, frente a las otras que daban
el mismo resultado sélo con dos (fase 5) y una (fase 1), con el consiguiente ahorro de costes de

instalacion y simplicidad en la explotacion del sistema.

Se continda, pues, realizando estudios comparativos exclusivamente para las fases 1 (Torre

basica, T3, a pH =10,5-11) y 5 (Torres oxidativa y basica, T2+T3, a pH = 10,5-11).

e ANALISIS COMPARATIVO ENTRE LAS FASES 1Y 5

En este caso se ha aplicado la misma técnica que en el caso anterior, pero restringiéndonos a las
fases que funcionaron de forma mas eficaz, segun el andlisis comparativo realizado entre todas
las fases. En efecto, de estas dos fases, se dispone de muchos mas datos que del resto, ya que

el estudio continud operando sélo con ellas.

1. Contraste Multiple de Rangos para Concentracion Salida seguin Fase

Resumen del Procedimiento:

e Variable dependiente: Conc_Sal
e Factores: Fase
e Covariables: Conc_Ent

e Numero de casos completos: 47

Los datos bdasicos que definen el estudio realizado son los siguientes (Figura 78 y Figura 79):
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Analysis of Variance for Conc Sal - Type III Sums of Squares

Source Sum of Squares Df Mean Square F-Ratio P-Value
COVARIATES

Conc_Ent 859,743 1 859, 743 0,53 0,4711

MAIN EFFECTS

A:Fase 17,1412 1 17,1412 0,01 0,9187
RESIDUAL 71594, 4 44 1627,14
TOTAL (CORRECTED) 72454, 1 46

All F-ratios are based on the residual mean square error.

Figura 78: Analisis de varianza para concentracion de salida.

Multiple Range Tests for Conc Sal by Fase

Fase Count LS Mean Homogeneous Groups

o 23 13,313 x
5 24 14,5347 X

Comtrase pifference f- Limits
Los 1,22002 23,7218

* denotes a statistically significant difference.

Figura 79: Prueba de rango multiple para concentracion de salida.

Esta tabla aplica un procedimiento de comparacién multiple para determinar las medias que son
significativamente diferentes unas de otras. La mitad inferior de la salida muestra la diferencia
estimada entre cada par de medias. El asterisco que se encuentra al lado de uno de los pares,
indica que esta muestra diferencia estadisticamente significativa a un nivel de confianza 95,0%.
En la parte superior de la pagina, se identifican 2 grupos homogéneos segun la alineacién del
signo X en la columna. Dentro de cada columna, los niveles que tienen signo X forman un grupo
de medias entre las cuales no hay diferencias estadisticamente significativas. EIl método
actualmente utilizado para discernir entre las medias es el procedimiento de las menores
diferencias significativas de Fisher (LSD). Con este método, hay un 5% de riesgo de considerar

cada par de medias como significativamente diferentes cuando la diferencia real es igual a 0.
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A continuacion, se acompafia el correspondiente Grafico de Medias en la Figura 80 para facilitar

la interpretacién de los efectos significantes.

Medias y 95,0 Porcentajes Intervalos LSD

30
25
20
15
10

Conc_Sal

Fase

Figura 80: Grafico de Medias de la concentracidn de salida en ppm, comparativa Fases 1y 5.

2. Contraste Multiple de Rangos para Rendimiento segtin Fase

Resumen del Procedimiento:

e Variable dependiente: Rendimiento
e Factores: Fase
e Covariables: Conc_Ent

e Numero de casos completos: 47

Los datos bdasicos que definen el estudio realizado son los siguientes (Figura 81 y Figura 82):
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Analysis of Variance for Rdto - Type III Sums of Squares

Source Sum of Squares Df Mean Square F-Ratio P-Value
COVARIATES
Conc_Ent 5,24471 1 5,24471 2,27 0,1389

MAIN EFFECTS

A:Fase 0,0664438 1 0,0664438 0,03 0,8661
RESIDUAL 101,587 44 2,3088
TOTAL (CORRECTED) 106,837 46

All F-ratios are based on the residual mean square error.

Figura 81: Analisis de varianza para el rendimiento de eliminacion.

Multiple Range Tests for Rdto by Fase

Method: 95,0 percent LSD

Fase Count LS Mean Homogeneous Groups

s 20 9s,4a47 x
1 23 99,5207 X

Contrase bifference - Lamits
15 o,e0141 o856

* denotes a statistically significant difference.

Figura 82: Prueba de rango multiple para el rendimiento de eliminacidn.

Esta tabla aplica un procedimiento de comparacién multiple para determinar las medias que son
significativamente diferentes unas de otras. La mitad inferior de la salida muestra la diferencia
estimada entre cada par de medias. El asterisco que se encuentra al lado de uno de los pares,
indica que éste muestra diferencia estadisticamente significativa a un nivel de confianza 95,0%.
En la parte superior de la pagina, se identifica 1 grupo homogéneo segun la alineacion del signo
X en la columna. Dentro de cada columna, los niveles que tienen signo X forman un grupo de
medias entre las cuales no hay diferencias estadisticamente significativas. EI método
actualmente utilizado para discernir entre las medias es el procedimiento de las menores
diferencias significativas de Fisher (LSD). Con este método, hay un 5% de riesgo de considerar

cada par de medias como significativamente diferentes cuando la diferencia real es igual a 0.
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A continuacion, se acompafia el correspondiente Grafico de Medias en la Figura 83 para facilitar

la interpretacién de los efectos significantes:

Medias y 95,0 Porcentajes Intervalos LSD

100
99,8

99,6

Rdto

99 4

99,2

99

Fase

Figura 83: Grafico de Medias del rendimiento de eliminacién, comparativa Fases 1y 5.

Se puede apreciar que ambas fases generan una concentracién de salida y rendimiento de
eliminacion de H,S similares. Aunque, es cierto que la Fase 1 obtiene un rendimiento de
eliminacion ligeramente mayor que la Fase 5. En este sentido y en base a los estudios realizados
exclusivamente para las fases 1 (Torre basica, T3, a pH = 10,5-11) y 5 (Torres oxidativa y basica,

T2+T3, a pH = 10,5-11), se pueden afirmar los extremos siguientes:

e Podemos prescindir de la torre T1, esto es, la fase acida con H,SO,4 cuyo objeto es
principalmente la eliminacién de gases de nitrégeno.

e En cualquiera de las fases, la concentracion de salida de los diferentes compuestos
diferentes al H,S, es menor al minimo detectable por los métodos de laboratorio
normalizados que se han utilizado para su analisis.

e Los resultados obtenidos para la utilizacion de la torre T3 (Fase 1, Torre basica, NaOH, a pH
= 10,5-11) exclusivamente y las torres T2+T3 (Fase 5, Torres oxidativa y bdsica, NaClO +

NaOH, a pH = 10,5-11) conjuntamente, no presentan diferencias estadisticamente
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significativas, aunque resultan ligeramente mejores en el caso de uso exclusivo de la torre

basica, T3.

e Luego, por esta razdn, y por cuestiones economicistas derivadas, se recomienda el uso

exclusivo de la Torre bdsica T3, NaOH, trabajando en un rango de pH de 10,5-11.

5.2.2. Estudio analitico de la eliminacidon de compuestos traza del biogas

En este apartado se muestran los resultados obtenidos para cada uno de los seis muestreos

realizados en este estudio. Cada muestreo consta de cuatro tablas en la cuales se recogen las

concentraciones volumétricas medias de los compuestos traza del biogas.

Los compuestos analizados del biogds se muestran en la Tabla 35:

Tabla 35: Compuestos analizados del biogas.

Familia Compuesto Férmula semidesarrollada
Compuestos Acido Sulfhidrico H.S
organosulfurados Metilmercaptano CH4S
Etilmercaptano CoHeS
Sulfuro de Carbono CS:
Fenilmercaptano CeHeS
Alilmercaptano C3HeS
Amilmercaptano CsH12S
Sulfuro de Carbonilo cos
Hidrocarburos lineales Heptano c7
Octano C8
Nonano C9
Decano C10
Undecano Cl1
Dodecano C12
Tridecano C13
Tetradecano c18
Pentadecano C15
Hexadecano C16
Heptadecano Cc17

Pagina 183 de 293



5. RESULTADOS Y DISCUSION

Octadecano C18
Nonadecano C19
Eicosano C20
Heneicosano c21
Docosano C22
Tricosano Cc23
Tetracosano C24
Pentacosano C25
Camfeno CioH1s
Hidrocarburos aromaticos | MtBE (éter metil-terbutilico) CsH120
Benceno CeHe
Tolueno CeHsCHs
Clorobenceno CeHsCl
Etilbenceno CsH1o
p-xileno CsHio
m-xileno CsHio
p-diclorobenceno CeHaCl2
m-diclorobenceno CesH4Cl2
o-diclorobenceno CeH4Cl2
Siloxanos Octametilciclotetrasiloxano CgH2404Sia
Decametilciclopentasiloxano C10H3005Sis

En cada tabla aparecen los valores de concentracidn, volumétrica (v/v) para los tres primeros y
en m/v (mg/m?3) para los siloxanos, obtenidos en los cinco puntos de muestreo antes de la
entrada del biogds en la planta de absorcion de CO,, AMEB (ver apartado 5.1. Resultados y
discusion de la Fase ABICEC, Figura 57).

Para la mejor interpretacion de las tablas se indican las definiciones de las abreviaturas:

e Unidades de concentracién en partes por millén (ppm)

e Por debajo de los limites de deteccidn fijados en la calibracion de los distintos compuestos
traza (below cal)

e No detectado (ND)

En todo el estudio, se realizaron un total de 6 muestreos diferentes, cada uno de ellos en fases

de operacion distintas, cuyos resultados se muestran a continuacién (Tabla 36 a Tabla 63).
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Primer muestreo

Tabla 36: Concentraciones volumétricas de los compuestos organosulfurados (ppm) del

primer muestreo.

1 2 3 4 5
H2S 1.895 1.327 0,38 0,38 0,18
Metilmercaptano 0,74 0,54 ND ND ND
Etilmercaptano 2,39 2,41 0,42 1,56 0,06
CS: 0,72 1,23 0,43 0,32 ND
Fenilmercaptano ND ND ND ND ND
Alilmercaptano 0,34 0,51 ND 0,39 ND
Amilmercaptano 1,04 0,75 0,33 0,15 0,02
cos ND ND ND ND 0,30

Tabla 37: Concentraciones volumétricas de hidrocarburos lineales (ppm) del primer

muestreo.

1 2 3 4 5
Heptano <2 <2 <2 <2 <2
Octano <2 <2 <2 <2 <2
Nonano <2 <2 <2 <2 <2
Decano <2 <2 <2 <2 <2
Undecano <2 <2 <2 <2 <2
Dodecano <2 <2 <2 <2 <2
Tridecano <2 <2 <2 <2 <2
Tetradecano <2 <2 <2 <2 <2
Pentadecano <2 <2 <2 <2 <2
Hexadecano <2 <2 <2 <2 <2
Heptadecano <2 <2 <2 <2 <2
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Octadecano <2 <2 <2 <2 <2
Nonadecano <2 <2 <2 <2 <2
Eicosano <2 <2 <2 <2 <2
Heneicosano <2 <2 <2 <2 <2
Docosano <2 <2 <2 <2 <2
Tricosano <2 <2 <2 <2 <2
Tetracosano <2 <2 <2 <2 <2
Pentacosano <2 <2 <2 <2 <2
Camfeno <2 <2 <2 <2 <2

Tabla 38: Concentraciones volumétricas de hidrocarburos aromaticos (ppm) del primer

muestreo.

1 2 3 4 5
MtBE 2 ND <2 <2 ND
Benceno <2 <2 <2 ND <2
Tolueno ND <2 <2 <2 <2
Clorobenceno ND ND ND <2 <2
Etilbenceno Below Cal | Below Cal ND Below Cal | Below Cal
p-xileno <2 <2 <2 <2 ND
m-xileno <2 <2 <2 <2 <2
p-diclorobenceno <2 <2 <2 Below Cal <2
m-diclorobenceno <2 <2 <2 Below Cal <2
o-diclorobenceno Below Cal | Below Cal ND ND Below Cal

Tabla 39: Concentraciones volumétricas de los siloxanos (mg/m?3) del primer muestreo.

1

2

3

4

5

Octametilciclotetrasiloxano

Below Cal

Below Cal

Below Cal

Below Cal

Below Cal
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Decametilciclopentasiloxano

Below Cal

Below Cal

Below Cal

Below Cal | Below Cal

Segundo muestreo

Tabla 40: Concentraciones volumétricas de los compuestos organosulfurados (ppm) del
segundo muestreo.

1 2 3 4 5
H2S 1.660 1.595 4,66 1,89 1,97
Metilmercaptano 0,36 0,01 0,08 0,05 0
Etilmercaptano 1,50 0,04 0,07 0,09 0,22
CS2 0,41 0,19 ND 0,21 0,53
Fenilmercaptano ND 0,04 ND 0,24 0,04
Alilmercaptano ND 0,01 0,03 0,01 0,01
Amilmercaptano 1,00 0,05 0,02 0,05 0,05
COS ND ND ND ND ND

Tabla 41: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos lineales (ppm) del segundo

muestreo.

1 2 3 4 5
Heptano <2 <2 <2 <2 <2
Octano <2 <2 <2 <2 <2
Nonano <2 <2 <2 <2 <2
Decano <2 <2 <2 <2 <2
Undecano <2 <2 <2 <2 <2
Dodecano <2 <2 <2 <2 <2
Tridecano <2 <2 <2 <2 <2
Tetradecano <2 <2 <2 <2 <2
Pentadecano <2 <2 <2 <2 <2
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Hexadecano <2 <2 <2 <2 <2
Heptadecano <2 <2 <2 <2 <2
Octadecano <2 <2 <2 <2 <2
Nonadecano <2 <2 <2 <2 <2
Eicosano <2 <2 <2 <2 <2
Heneicosano <2 <2 <2 <2 <2
Docosano <2 <2 <2 <2 <2
Tricosano <2 <2 <2 <2 <2
Tetracosano <2 <2 <2 <2 <2
Pentacosano <2 <2 <2 <2 <2
Camfeno <2 <2 <2 <2 <2

Tabla 42: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos aromaticos (ppm) del segundo

muestreo.
1 2 3 4 5
MtBE 5 ND ND <2 ND
Benceno <2 <2 <2 ND <2
Tolueno <2 <2 <2 <2 <2
Clorobenceno ND <2 <2 <2 <2
Etilbenceno ND Below cal | Below cal | Below cal | Below cal
p-xileno ND <2 <2 <2 ND
m-xileno <2 <2 <2 <2 <2
p-diclorobenceno <2 <2 <2 ND <2
m-diclorobenceno <2 <2 <2 ND <2
o-diclorobenceno Below cal ND Below cal | Below cal | Below cal

Tabla 43: Concentraciones volumétricas de los siloxanos (mg/m?3) del segundo muestreo.
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1 2 3 4 5
Octametilciclotetrasiloxano Below Cal Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal
Deacametilciclopentasiloxano Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal

e Tercer muestreo

Tabla 44: Concentraciones volumétricas de los compuestos organosulfurados (ppm) del
tercer muestreo.

1 2 3 4 5
H2S 2.667 2.651 1,03 ND ND
Metilmercaptano ND 0,01 ND ND ND
Etilmercaptano 0,02 0,04 0,83 0,02 ND
CS2 0,16 0,21 0,40 ND ND
Fenilmercaptano 0,03 0,04 0,33 ND ND
Alilmercaptano ND 0,01 0,30 0,09 ND
Amilmercaptano 0,05 0,05 1,02 0,08 ND
COS ND ND ND ND ND

Tabla 45: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos lineales (ppm) del tercer

muestreo.
1 2 3 4 5
Heptano <2 <2 <2 <2 <2
Octano <2 <2 <2 <2 <2
Nonano <2 <2 <2 <2 <2
Decano <2 <2 <2 <2 <2
Undecano <2 <2 <2 <2 <2
Dodecano <2 <2 <2 <2 <2
Tridecano <2 <2 <2 <2 <2
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Tetradecano <2 <2 <2 <2 <2
Pentadecano <2 <2 <2 <2 <2
Hexadecano <2 <2 <2 <2 <2
Heptadecano <2 <2 <2 <2 <2
Octadecano <2 <2 <2 <2 <2
Nonadecano <2 <2 <2 <2 <2
Eicosano <2 <2 <2 <2 <2
Heneicosano <2 <2 <2 <2 <2
Docosano <2 <2 <2 <2 <2
Tricosano <2 <2 <2 <2 <2
Tetracosano <2 <2 <2 <2 <2
Pentacosano <2 <2 <2 <2 <2
Camfeno 11,03 ppm <2 <2 <2 <2

Tabla 46: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos aromaticos (ppm) del tercer

muestreo.

1 2 3 4 5
MtBE <2 <2 <2 <2 <2
Benceno <2 <2 <2 <2 <2
Tolueno <2 ND ND ND <2
Clorobenceno <2 <2 ND ND ND
Etilbenceno Below Cal | Below Cal ND Below Cal | Below Cal
p-xileno ND <2 <2 <2 ND
m-xileno <2ppm <2 <2 <2 <2
p-diclorobenceno ND <2 <2 Below Cal ND
m-diclorobenceno ND <2 <2 Below Cal ND
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o-diclorobenceno Below Cal | Below Cal ND ND Below Cal

Tabla 47: Concentraciones volumétricas de los siloxanos (mg/m3) del tercer muestreo.

1 2 3 4 5
Octametilciclotetrasiloxano Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal
Deacmetiliclopentasiloxano Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal

e Cuarto muestreo

Tabla 48: Concentraciones volumétricas de los compuestos organosulfurados (ppm) del
cuarto muestreo.

1 2 3 4 5
HaS 1.833 1.814 0,08 ND ND
Metilmercaptano ND ND ND ND ND
Etilmercaptano 0,01 ND ND ND ND
CS2 ND ND ND ND ND
Fenilmercaptano 0,23 ND ND ND ND
Alilmercaptano 0,07 ND ND ND ND
Amilmercaptano 0,05 0,02 ND ND ND
COoS ND ND ND ND ND

Tabla 49: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos lineales (ppm) del cuarto

muestreo.
1 2 3 4 5
Heptano <2 <2 <2 <2 <2
Octano <2 <2 <2 <2 <2
Nonano <2 <2 <2 <2 <2
Decano <2 <2 <2 <2 <2
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Undecano <2 <2 <2 <2 <2
Dodecano <2 <2 <2 <2 <2
Tridecano <2 <2 <2 <2 <2
Tetradecano <2 <2 <2 <2 <2
Pentadecano <2 <2 <2 <2 <2
Hexadecano <2 <2 <2 <2 <2
Heptadecano <2 <2 <2 <2 <2
Octadecano <2 <2 <2 <2 <2
Nonadecano <2 <2 <2 <2 <2
Eicosano <2 <2 <2 <2 <2
Heneicosano <2 <2 <2 <2 <2
Docosano <2 <2 <2 <2 <2
Tricosano <2 <2 <2 <2 <2
Tetracosano <2 <2 <2 <2 <2
Pentacosano <2 <2 <2 <2 <2

Tabla 50: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos aromaticos (ppm) del cuarto

muestreo.

1 2 3 4 5
MtBE 3 <2 <2 ND <
Benceno <2 <2 <2 <2 ND
Tolueno ND <2 <2 <2 <2
Clorobenceno ND <2 <2 ND ND
Etilbenceno ND Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal
p-xileno <2 <2 <2 <2 <2
m-xileno <2 <2 <2 <2 <2
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p-diclorobenceno <2 ND <2 ND ND
m-diclorobenceno <2 ND <2 ND ND
o-diclorobenceno Below Cal | Below Cal | Below Cal ND Below Cal

Tabla 51: Concentraciones volumétricas de los siloxanos (mg/m3) del cuarto muestreo.

1 2 3 4 5
Octametilciclotetrasiloxano Below Cal Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal
Decametilciclopentasiloxano Below Cal Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal

e Quinto muestreo

Tabla 52: Concentraciones volumétricas de los compuestos organosulfurados (ppm) del
quinto muestreo.

1 2 3 4 5
HaS 1.597 1.521 3,2 3 ND
Metilmercaptano 1,52 0,98 ND 0,16 ND
Etilmercaptano 1,35 0,95 ND 0,01 ND
CS2 0,47 0,45 0,70 ND ND
Fenilmercaptano 0,48 0,34 ND ND ND
Alilmercaptano 0,81 0,36 ND ND ND
Amilmercaptano 2,79 1,37 ND ND ND
COoS ND ND ND ND ND

Tabla 53: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos lineales (ppm) del quinto

muestreo.
1 2 3 4 5
Heptano <2 <2 <2 <2 <2
Octano <2 <2 <2 <2 <2
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Nonano <2 <2 <2 <2 <2
Decano <2 <2 <2 <2 <2
Undecano <2 <2 <2 <2 <2
Dodecano <2 <2 <2 <2 <2
Tridecano <2 <2 <2 <2 <2
Tetradecano <2 <2 <2 <2 <2
Pentadecano <2 <2 <2 <2 <2
Hexadecano <2 <2 <2 <2 <2
Heptadecano <2 <2 <2 <2 <2
Octadecano <2 <2 <2 <2 <2
Nonadecano <2 <2 <2 <2 <2
Eicosano <2 <2 <2 <2 <2
Heneicosano <2 <2 <2 <2 <2
Docosano <2 <2 <2 <2 <2
Tricosano <2 <2 <2 <2 <2
Tetracosano <2 <2 <2 <2 <2
Pentacosano <2 <2 <2 <2 <2

Tabla 54: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos aromaticos (ppm) del quinto

muestreo.

1 2 3 4 5
MtBE ND <2 ND <2 ND
Benceno <2 <2 <2 ND <2
Tolueno ND ND ND ND <2
Clorobenceno ND <2 <2 ND <2
Etilbenceno ND Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal
p-xileno <2 <2 <2 <2 ND
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m-xileno ND <2 <2 ND <2
p-diclorobenceno <2 <2 Below Cal ND ND
m-diclorobenceno <2 <2 Below Cal ND ND
o-diclorobenceno Below Cal | Below Cal | Below Cal ND Below Cal

Tabla 55: Concentraciones volumétricas de los siloxanos (mg/m?3) del quinto muestreo.

1 2 3 4 5
Octametilciclotetrasiloxano Below Cal Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal
Decametilciclopentasiloxano Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal

e Sexto muestreo

Tabla 56: Concentraciones volumétricas de los compuestos organosulfurados (ppm) del
sexto muestreo.

1 2 3 4 5
H.S 2.123 2.123 1,47 2,94 ND
Metilmercaptano 1,18 1,40 0,21 0,60 ND
Etilmercaptano 0,80 0,78 1,29 0,04 ND
CS2 0,28 0,57 0,58 ND ND
Fenilmercaptano 0,34 0,33 ND ND ND
Alilmercaptano 0,36 0,30 ND 0,06 ND
Amilmercaptano 2,35 1,16 0,48 0,02 ND
Ccos ND ND ND ND ND

Tabla 57: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos lineales (ppm) del sexto
muestreo.

1 2 3 4 5

Heptano <2 <2 <2 <2 <2
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Octano <2 <2 <2 <2 <2
Nonano <2 <2 <2 <2 <2
Decano <2 <2 <2 <2 <2
Undecano <2 <2 <2 <2 <2
Dodecano <2 <2 <2 <2 <2
Tridecano <2 <2 <2 <2 <2
Tetradecano <2 <2 <2 <2 <2
Pentadecano <2 <2 <2 <2 <2
Hexadecano <2 <2 <2 <2 <2
Heptadecano <2 <2 <2 <2 <2
Octadecano <2 <2 <2 <2 <2
Nonadecano <2 <2 <2 <2 <2
Eicosano <2 <2 <2 <2 <2
Heneicosano <2 <2 <2 <2 <2
Docosano <2 <2 <2 <2 <2
Tricosano <2 <2 <2 <2 <2
Tetracosano <2 <2 <2 <2 <2
Pentacosano <2 <2 <2 <2 <2

Tabla 58: Concentraciones volumétricas de los hidrocarburos aromaticos (ppm) del sexto

muestreo.
1 2 3 4 5
MtBE ND <2 <2 <2 <2
Benceno <2 <2 <2 <2 ND
Tolueno <2 ND <2 ND <2
Clorobenceno ND <2 ND ND <2
Etilbenceno Below Cal ND ND ND ND
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p-xileno <2 <2 <2 ND ND
m-xileno <2 ND ND ND <2
p-diclorobenceno ND <2 <2 Below Cal ND
m-diclorobenceno ND <2 <2 Below Cal ND
o-diclorobenceno ND Below Cal ND ND ND

Tabla 59: Concentraciones volumétricas de los siloxanos (mg/m3) del sexto muestreo.

1 2 3 4 5
Octametilciclotetrasiloxano Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal
Deacmetiliclopentasiloxano Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal

e Promedio de los muestreos

Tabla 60: Concentraciones volumétricas medias de los compuestos organosulfurados (ppm).

VALORES MEDIOS
1 2 3 4 5
H2S 1.963 1.838,5 0,38 0,38 0,18
Metilmercaptano 0,63 0,49 0,05 0,14 0,00
Etilmercaptano 1,01 0,70 0,44 0,29 0,05
CSz 0,34 0,44 0,35 0,09 0,09
Fenilmercaptano 0,18 0,13 0,06 0,04 0,01
Alilmercaptano 0,26 0,20 0,06 0,10 0,00
Amilmercaptano 1,21 0,57 0,31 0,06 0,01
Ccos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,05

Tabla 61: Concentraciones volumétricas medias de los hidrocarburos lineales (ppm).

VALORES MEDIOS
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1 2 3 4 5
Heptano <2 <2 <2 <2 <2
Octano <2 <2 <2 <2 <2
Nonano <2 <2 <2 <2 <2
Decano <2 <2 <2 <2 <2
Undecano <2 <2 <2 <2 <2
Dodecano <2 <2 <2 <2 <2
Tridecano <2 <2 <2 <2 <2
Tetradecano <2 <2 <2 <2 <2
Pentadecano <2 <2 <2 <2 <2
Hexadecano <2 <2 <2 <2 <2
Heptadecano <2 <2 <2 <2 <2
Octadecano <2 <2 <2 <2 <2
Nonadecano <2 <2 <2 <2 <2
Eicosano <2 <2 <2 <2 <2
Heneicosano <2 <2 <2 <2 <2
Docosano <2 <2 <2 <2 <2
Tricosano <2 <2 <2 <2 <2
Tetracosano <2 <2 <2 <2 <2
Pentacosano <2 <2 <2 <2 <2
Camfeno <2 <2 <2 <2 <2

Tabla 62: Concentraciones volumétricas medias de los hidrocarburos aromaticos (ppm).

VALORES MEDIOS

MtBE 2 <2 <2 <2 <2
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Benceno <2 <2 <2 <2 <2
Tolueno <2 <2 <2 <2 <2
Clorobenceno <2 <2 <2 <2 <2
Etilbenceno <2 <2 <2 <2 <2
p-xileno <2 <2 <2 <2 <2
m-xileno <2 <2 <2 <2 <2
p-diclorobenceno <2 <2 <2 <2 <2
m-diclorobenceno <2 <2 <2 <2 <2
o-diclorobenceno <2 <2 <2 <2 <2

Tabla 63: Concentraciones volumétricas medias de los siloxanos (mg/m3).

1 2 3 4 5

Octametilciclotetrasiloxano | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal

Decametilciclopentasiloxano | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal | Below Cal

En las tablas donde se muestran las concentraciones volumétricas de compuestos
organosulfurados se observa que en el punto 1 (entrada a la planta piloto, biogas bruto) el
compuesto que aparece en mayor concentracién es el acido sulfhidrico, siendo despreciables la
presencia de los demdas compuestos organosulfurosos frente a éste. También se manifiesta en
el paso del punto 2 al punto 3 una gran bajada de concentracidn en la composicién de acido
sulfhidrico; esto se debe a que el biogas ha atravesado la torre basica donde se ha eliminado
casi por completo el H,S. Asimismo, esta concentracion sigue disminuyendo en el punto 5 gracias

a que la corriente llegada a este punto ha atravesado las torres de carbdn activo.

En las tablas resultantes de los analisis para los hidrocarburos lineales y aromaticos, todos los
muestreos sefalan que las concentraciones de estos estan por debajo del limite de deteccién
calibrado en los equipos analiticos. El limite de deteccién de los hidrocarburos lineales es 5ppm
para C7 (heptano) hasta C10 (decano) y 10ppm para C11 (undecano) hasta C25 (pentacosano).

Y el limite de deteccién de los hidrocarburos aromaticos es 2ppm.
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Aligual ocurre con los siloxanos, los resultados obtenidos se encuentran en concentraciones por

debajo del limite minimo de concentracién calibrado en el equipo (<0,1 ppm).

5.3 Resultados y discusion de la fase AMEB

5.3.1. Reactivos considerados. Fases de trabajo

La realizacion del resto de los experimentos se centré en la fase AMEB de la planta. Estas
experiencias se han fundamentado en la seleccién de la amina que mayor rendimiento de
separacion de CH, y CO; proporcionaba y en la optimizacion del proceso de absorcidn-desorcién

con funcionamiento en continuo.
Por tanto, los ensayos realizados en la fase AMEB fueron los siguientes:

1. Estudio de la eficacia del nimero de torres de relleno a usar en la torre de absorcién y del
caudal 6ptimo de amina introducido en la torre.

2. Estudio de las temperaturas dptimas en la torre de desorcién.

Como se describird mas adelante, en el segundo de los estudios planteados en la fase AMEB, se
han mantenido todas las variables constantes (temperatura media ambiente, presion, pH,
caudales de recirculacién de amina) y se ha ido variando la variable critica de interés
(temperatura del calderin precalentador de amina desorcidn, Tlcal) que se queria estudiar para

un mejor rendimiento del proceso.

La temperatura necesaria para la desorcién del CO; es uno de los pardmetros de operacién que
mas influye en el rendimiento final del proceso de absorcidn quimica mediante aminas, asi como
en los costes finales ligados a la produccidn de BIOEDAR; en este sentido, se realizé una serie de
ensayos para centrar la investigacidon en la determinacién de la temperatura de desorcidn para

optimizar tanto las composiciones de aminas estudiadas como los consumos energéticos.

Para cada una de las disoluciones de amina se ha realizado un seguimiento del proceso en un
rango de temperatura, de forma que, en todos los casos la temperatura de desorcidn minima

con la que se ha iniciado el proceso ha sido 90 °C y el maximo se ha establecido en funcién de
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las limitaciones de operacién de la instalacién o las condiciones éptimas de trabajo para el
reactivo valorado. Se ha efectuado un registro de datos cada hora para cada temperatura de
operacion por un espacio de tiempo que ha obedecido a la variabilidad de los datos observados

y, en cualquier caso, no inferior a dos dias.

La torre de absorcion estd constituida por tres columnas de relleno situadas encima de un
depdsito de almacenamiento (TA3201), en el que se recoge la amina que atraviesa las columnas.
Existe la posibilidad de trabajar con 1, 2 6 3 columnas en el tratamiento del biogas. En funcion
de experiencias previas en la planta piloto y para los ensayos de seleccién de la amina, se ha
fijado el caudal minimo de amina que se recircula en total. Este caudal fue 300 L/h y por tanto

el caudal maximo que se puede fijar por columna en el caso de trabajar con las tres, es 100 L/h.

En la Figura 84 se pueden observar los rotametros de medicién de amina de entrada al proceso

de absorcion de CO..

Figura 84: Medicion del caudal de amina de entrada al proceso de absorcién y la
suministrada a cada torre.
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Como se ha indicado, se ha mantenido en todos los casos estudiados un caudal total de 300 L/h
de amina. Esto significa que, si trabajamos con dos columnas de absorcidn, cada una de ellas
tratara la mitad del caudal (150 L/h) y si trabajamos con las tres columnas de absorcidn, cada

una de ellas trabajara con 100 L/h para que al final se pueda conseguir tratar los 300 L/h totales.

A continuacidn, se recogen los resultados de los ensayos en términos de composiciones de
entrada y de salida y rendimientos del proceso obtenidas para cada una de las temperaturas
fijadas en el proceso de desorcién. De los resultados obtenidos de la monitorizacién de la linea
de recuperacién de CO,, se concluye que la cantidad de metano que se pierde en el proceso es

despreciable y asi se ha asumido para la realizacidn de los calculos.

e Monoetanolamina (MEA) al 20%

Para comenzar con la experimentacion se fija como premisa de trabajo el uso de la columna 1
de la torre de absorcion con un caudal de reactivo de 300 L/h. Los resultados obtenidos no son
concluyentes, por lo que se decide aumentar el tiempo de contacto al doble entre la mezcla de
reactivo y la corriente de biogds, afnadiendo una segunda columna de absorcidon con un volumen

idéntico a la primera.

Asi, los pardmetros de operacién fijados en el desarrollo de los ensayos realizados con

monoetanolamina (MEA) al 20% han sido los siguientes (Tabla 64):

Tabla 64: Parametros de operacion fijados en los ensayos desarrollados con MEA al 20%.

Temperatura de Caudal de amina en la torre de absorcién (L/h) Caudal de amina

consigna en la torre de
desorcion

(°c)® Columnal Columna 2 Columna 3 (L/h)

90 150 150 - 300

92 150 150 - 300

95 150 150 - 300

8 Valor de T que se ha fijado como consigna en el precalentador de la etapa de desorcion (RC3323). Se ha descartado
operar a temperaturas superiores a 100 °C debido a las pérdidas significativas de reactivo observadas, por la cabeza
de la torre de desorcion.
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96 150 150 - 300
97 150 150 - 300
98 150 150 - 300
100 150 150 - 300

En estas condiciones de experimentacion, los resultados obtenidos en términos de valores
medios de composicién de CH, y de CO; en cada una de las corrientes, los consumos energéticos

y rendimientos del proceso, han sido los siguientes (Tabla 65 y Tabla 66):

Tabla 65: Caudales y composiciones de cada una de las corrientes en los ensayos realizados
con MEA al 20%.

AMINA | T2 ENTRADA BIOGAS SALIDA BIOGAS

Caudal CO: CHa Caudal CO: CHa

°C | Nm3/h % Nm3/h % Nm3/h | Nm3/h % Nm3/h % Nm3/h

MEA 90 9,3 31,60 | 294 |6834| 6,36 6,42 9,32 0,60 | 88,53 | 5,68

20% 92 9,5 32,13 | 3,05 |6764 | 643 6,18 8,44 0,52 | 89,99 | 5,56

95 9,4 32,47 | 3,05 |6739 | 6,33 6,50 6,61 0,43 | 91,82 | 5,97

96 9,4 31,70 | 2,98 | 67,68 | 6,36 6,64 5,64 0,37 |9295| 6,17

97 9,6 31,17 | 299 | 6849 | 6,57 6,43 5,00 0,32 | 94,13 | 6,05

98 9,6 33,53 | 3,32 | 66,01 | 6,54 6,57 3,48 0,23 | 96,06 | 6,31

100 9,8 37,01 | 3,63 |6259 | 6,13 6,35 3,46 0,22 | 95,90 | 6,09

Tabla 66: Consumo energético y rendimientos del proceso de absorcién quimica de CO, con

MEA al 20%.
AMINA T2 CONSUMOS RENDIMIENTOS DEL PROCESO DE
ENERGETICOS ABSORCION DE CO:
°C KWh/Nm?3 moles CO2/h % CO2
MEA 20% 90 0,51 78,63 79,64
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92 0,55 84,54 82,90
95 0,58 86,92 85,92
96 0,67 86,09 87,42
97 0,87 88,03 89,26
98 1,43 101,60 93,11
100 2,09 111,39 93,94

A la vista de los resultados recogidos en la Tabla 65, podemos afirmar que, a medida que se
incrementa la temperatura de trabajo en el calderin precalentador, mejoran los resultados de
concentracién de CH,4 en la corriente de BIOEDAR resultante, pasando de un 88,53% de CH,4 (5,68
Nm?3) a 90 °C hasta alcanzar su méaximo para T= 98 °C (96,06% de CHg, 6,31 Nm?3).

En cuanto a los rendimientos del proceso de absorcién de CO, se evidencia que aumentan
significativamente a medida que se incrementa la temperatura en el calderin precalentador

como muestra la Figura 85, siendo superiores al 90% a partir de 98 °C.

MEA 20 %

100
95

90

% CO,

85
80

75
90 92 94 96 98 100
Temperatura (° C)
RENDIMIENTO ABSORCION DE CO2

Figura 85: Evolucidn de los rendimientos vs temperatura en el proceso de absorcién quimica
de CO;, con MEA al 20%.
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¢ Monoetanolamina (MEA) al 40%

Los parametros de operacidon fijados para el desarrollo de los ensayos realizados con

monoetanolamina (MEA) al 40% han sido los siguientes (Tabla 67):

Tabla 67: Parametros de operacion fijados en los ensayos desarrollados con MEA al 40%.

Temperatura de Caudal de amina en la torre de absorcién (L/h) Caudal de amina
consigna en la torre de
desorcion

(°c)® Columnal Columna 2 Columna3 (L/h)

90 150 150 - 300

92 150 150 - 300

95 150 150 - 300

96 150 150 - 300

97 150 150 - 300

98 150 150 - 300

100 150 150 - 300

En estas condiciones de experimentacion, los resultados obtenidos en términos de valores
medios de composicidon de CH, y de CO; en cada una de las corrientes y los rendimientos del

proceso han sido los siguientes (Tabla 68 y Tabla 69):

Tabla 68: Caudales y composiciones de cada una de las corrientes en los ensayos realizados
con MEA al 40%.

AMINA | T2 ENTRADA BIOGAS SALIDA BIOGAS

Caudal CO: CHa Caudal CO: CHa

°C | Nm3/h % Nm3/h % Nm3/h | Nm3/h % Nm3/h % Nm3/h

9 Valor de T que se ha fijado como consigna en el precalentador de la etapa de desorcion (RC3323). Se ha descartado
operar a temperaturas superiores a 100 °C debido a las pérdidas significativas de reactivo observadas por la cabeza
de la columna de desorcion.
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MEA 90 9,3 30,22 | 2,80 |69,73| 6,47 6,51 9,69 0,63 | 88,72 | 5,78
40% 92 9,3 29,08 | 2,71 | 70,42 | 6,57 6,48 9,29 0,60 | 89,14 | 5,78
95 10,0 | 28,79 | 2,86 | 7091 | 7,06 6,67 8,97 0,60 | 89,96 | 6,00
96 9,4 29,69 | 2,78 | 68,38 | 6,39 6,42 6,48 0,42 | 92,29 | 5,93
97 9,5 29,10 | 2,78 | 70,54 | 6,73 6,59 3,85 0,25 | 95,78 | 6,31
98 10,4 | 33,00 | 3,43 |6761| 7,03 7,12 3,58 0,26 | 95,79 | 6,82
100 | 10,3 | 33,78 | 3,48 | 67,03 | 6,90 7,15 3,44 0,25 | 96,05 | 6,87

Tabla 69: Consumo energético y rendimientos del proceso de absorcién quimica de CO; con

MEA al 40%.
AMINA T2 CONSUMOS RENDIMIENTOS DEL PROCESO DE
ENERGETICOS ABSORCION DE CO;
°C KWh/Nm? moles CO2/h % CO2
MEA 40% 90 0,59 73,03 75,51
92 0,63 70,55 77,81
95 0,74 75,11 79,12
96 0,82 77,97 85,00
97 1,20 83,12 90,85
98 1,65 104,43 92,57
100 2,40 105,73 92,94

A la vista de los resultados recogidos en la Tabla 68, se puede afirmar que, a medida que se

incrementa la temperatura de trabajo en el calderin precalentador, mejoran los resultados en

lo que respecta a la concentracion de CHa en la corriente de BIOEDAR resultante, pasando de un

88,72% de CH4 (5,78 Nm?3) obtenido para T= 90 °C hasta alcanzar su méximo a T= 100 °C (96,05%

de CHa, 6,87 Nm?3).
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En lo que respecta al rendimiento del proceso de absorcién quimica de CO, con MEA al 40%
aumenta significativamente a medida que se incrementa la temperatura (Figura 86) y en unas
magnitudes similares a los resultados obtenidos en los ensayos con MEA al 20%, es decir,

superior al 90% a partir de 97 °C.

MEA 40%

100
95

90

% CO,

85

80

e —
90 92 94 96 98 100
Temperatura (° C)

—e—RENDIMIENTO ABSORCION DE CO2

Figura 86: Evolucidn de los rendimientos vs temperatura en el proceso de absorciéon quimica
de CO, con MEA al 40%.

e Metildietanolamina (MDEA) al 20%

Para la experimentaciéon con MDEA se han probado condiciones de tiempo de retencién entre
reactivo y biogds similares a las condiciones establecidas con MEA. Al no tener resultados
concluyentes, se amplia el tiempo de retencién hasta la capacidad maxima de la planta que

significa trabajar con las tres columnas existentes en la torre de absorcion.

Los parametros de operacion fijados para el desarrollo de los ensayos realizados con

metildietanolamina (MDEA) al 20% han sido los siguientes (Tabla 70):
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Tabla 70: Parametros de operacion fijados en los ensayos desarrollados con MDEA al 20%.

Temperatura de Caudal de amina en la torre de absorcion (L/h) Caudal de amina
consigna?® en la torre de
desorcion

(°C) Columna 1 Columna 2 Columna 3 (L/h)

90 100 100 100 300

92 100 100 100 300

95 100 100 100 300

96 100 100 100 300

97 100 100 100 300

98 100 100 100 300

100 100 100 100 300

Los resultados obtenidos en términos de valores medios de composicién de CH, y de CO; en
cada una de las corrientes y los rendimientos del proceso, han sido los siguientes (Tabla 71 y

Tabla 72):

Tabla 71: Caudales y composiciones de cada una de las corrientes en los ensayos realizados
con MDEA al 20%.

AMINA | T2 ENTRADA BIOGAS SALIDA BIOGAS

Caudal CO: CHa Caudal CO: CHa

°C | Nm3/h % Nm3/h % Nm3/h | Nm3/h % Nm3/h % Nm3/h

MDEA 90 10,0 | 30,79 | 3,08 | 69,08 | 6,91 7,37 | 19,18 | 1,41 | 76,34 | 5,62

20% 92 9,5 35,17 | 3,34 | 64,76 | 6,15 7,13 | 21,78 | 1,55 | 73,20 | 5,22

95 8,1 33,33 | 2,71 | 66,56 | 5,42 557 |2263 | 1,26 | 74,61 | 4,16

10 Valor de T¢ que se ha fijado como consigna en el precalentador de la etapa de desorcién (RC3323). Se ha descartado
operar a temperaturas superiores a 100 °C porque no se observaba que el aumento de T2 implicase mejoras en las
composiciones de BIOEDAR.
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96 8,7 33,72 | 292 | 6563 | 5,69 6,44 | 23,40 | 1,51 | 73,82 | 4,76

97 10,3 | 34,83 | 3,58 | 6508 | 6,69 7,89 | 2268 | 1,79 |74,31| 5,86

98 9,4 32,79 | 3,09 | 66,71 | 6,29 7,07 | 22,75 | 1,61 |7432 | 5,26

100 | 12,0 | 32,87 | 3,94 |6660 | 7,99 6,75 | 24,64 | 1,66 | 72,76 | 4,91

102 9,5 32,68 | 3,10 | 66,78 | 6,34 700 |21,85| 1,53 | 7090 | 4,96

Tabla 72: Consumo energético y rendimientos del proceso de absorciéon quimica de CO; con
MDEA al 20%.

AMINA T2 CONSUMOS RENDIMIENTOS DEL PROCESO DE
ENERGETICOS ABSORCION DE CO;

°C KWh/Nm? moles CO2/h % CO2

MDEA 20% 90 0,39 55,95 54,09
92 0,42 59,80 53,56
95 0,79 48,15 53,54
96 1,24 46,75 48,40
97 1,73 59,14 50,08
98 2,20 48,75 47,97
100 2,70 74,57 57,83
102 3,20 51,20 50,72

A la vista de los resultados recogidos en la Tabla 71 podemos afirmar que el porcentaje de CHa4
se distribuye entre 70,90% a 102 °Cy 76,34% a 90 °C, sin que se observe una tendencia clara en

su evolucién al incrementar la temperatura.

En cuanto a los rendimientos del proceso de absorcidn quimica de CO, con MDEA al 20%, no se

aprecia ninguna relacién con la variacién de la temperatura (Figura 87).

Pagina 209 de 293




5. RESULTADOS Y DISCUSION

90
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Figura 87: Evolucidn de los rendimientos con la temperatura en el proceso de absorcién

quimica de CO, con MDEA al 20%.

e Metildietanolamina (MDEA) al 40%

Los parametros de operacidon fijados para el desarrollo de los ensayos realizados con

Metildietanolamina (MDEA) al 40% han sido los siguientes (Tabla 73):

Tabla 73: Parametros de operacion fijados en los ensayos desarrollados con MDEA al 40%.

Temperatura de Caudal de amina en la torre de absorcién (L/h) Caudal de amina
consignal! en la torre de
desorcion

(°C) Columna 1 Columna 2 Columna 3 (L/h)

90 100 100 100 300

92 100 100 100 300

96 100 100 100 300

98 100 100 100 300

11 Valor de T¢ que se ha fijado como consigna en el precalentador de la etapa de desorcion (RC3323). Se ha descartado
operar a temperaturas superiores a 107 °C porque no se observaba que el aumento de T2 implicase mejoras en las

composiciones de BIOEDAR.
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100 100 100 100 300
105 100 100 100 300
107 100 100 100 300

En estas condiciones de experimentacion, los resultados obtenidos en términos de valores

medios de composicién de CH, y de CO; en cada una de las corrientes, han sido los mostrados a

continuacién (Tabla 74 y Tabla 75):

Tabla 74: Caudales y composiciones de cada una de las corrientes en los ensayos realizados

con MDEA al 40%.

AMINA | T2 ENTRADA BIOGAS SALIDA BIOGAS
Caudal CO: CHq Caudal CO: CHa
°C | Nm3/h % Nm3/h % Nm3/h | Nm3/h % Nm3/h % Nm3/h
MDEA 90 11,6 35,77 4,13 64,09 7,41 9,33 25,81 2,41 67,35 6,29
40% 92 8,8 35,80 3,15 63,86 5,62 5,60 25,59 1,43 66,77 3,74
96 9,4 29,69 2,78 68,38 6,39 6,42 18,15 1,16 73,98 4,75
98 9,5 29,10 2,78 70,54 6,73 6,59 19,04 1,25 73,23 4,83
100 10,0 32,79 3,28 66,57 6,66 7,50 24,19 1,81 67,03 5,03
105 10,0 38,47 3,83 60,01 5,98 7,90 23,25 1,84 69,26 5,47
107 14,0 37,92 5,31 60,39 8,45 10,00 | 25,13 2,51 66,21 6,62

Tabla 75: Consumos energéticos y rendimientos del proceso de absorcién quimica de CO;

con MDEA al 40%.

AMINA T2 CONSUMOS RENDIMIENTOS DEL PROCESO DE
ENERGETICOS ABSORCION DE CO;
°C KWh/Nm?3 moles CO2/h % CO2
MDEA 40% 90 0,59 57,95 41,73
92 0,64 57,37 54,51
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96 0,84 53,23 58,03
98 1,67 50,00 54,80
100 2,45 47,88 44,67
105 2,67 64,33 52,05
107 2,72 89,70 52,66

A la vista de los resultados recogidos en la Tabla 74, se puede afirmar que, el porcentaje de CH,
presente en la corriente de BIOEDAR obtenida se distribuye entre 66,21% a 107 °Cy 73,98% a
96 °Cy, tal y como ocurria con la MDEA al 20%, no se observa una tendencia clara en la evolucién
de los rendimientos del proceso de absorcion quimica de CO, con MDEA al 40% al incrementar

la temperatura (Figura 88).
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Figura 88: Evolucidn de los rendimientos vs temperatura en el proceso de absorcién quimica
de CO, con MDEA al 40%.

5.3.2. Optimizacion de las condiciones de operacion

A continuacidn, se presenta una grafica de comparacion (Figura 89) entre los rendimientos del

proceso de absorcidon quimica de CO; para las cuatro opciones consideradas, es decir, las dos
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aminas seleccionadas (MEA y MDEA) y las dos riquezas trabajadas (20 y 40%) con el objeto de

poder valorar cual seria la alternativa de trabajo que ofrece los mejores resultados:

RENDIMIENTO DEL PROCESO DE ABSORCION DE
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Figura 89: Evolucidn del rendimiento del proceso de absorcién de CO; con la temperatura
para todas las opciones valoradas.

Se observa en la Figura 89 que, para cualquiera de las temperaturas de trabajo, el rendimiento
del proceso seria claramente mejor para las disoluciones de MEA. Entre 95-96 °C, los resultados
obtenidos al desarrollar los ensayos con una disolucion de MEA al 20% serian mas favorables,
sin embargo, al incrementar la T2, la eficiencia del proceso seria similar para cualquiera de las

dos concentraciones de MEA valoradas.

Los resultados relativos a las disoluciones de MDEA indican que, mediante un aumento de
temperatura, no se conseguiria aumentar los rendimientos del proceso de absorcién de CO,
para obtener resultados proximos a los obtenidos con la MEA, no observandose una tendencia

clara en la evolucion de dichos rendimientos.

Como se ha observado anteriormente, los mejores resultados de MDEA al 20% consiguen una
corriente de metano del 76,34%, a 90 °C (Tabla 71) y con MDEA al 40% se consigue una corriente

del 73,98% de metano a 96 °C fijada en el proceso de desorcion (Tabla 74), ambas insuficientes
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para los resultados que esperamos encontrar en este proceso de separacién de las corrientes

de CH4 Yy COz.

A la vista de los resultados, se puede afirmar que, en las condiciones de operacidon en las que se
han realizado los ensayos de optimizacidn del proceso de absorcién de CO, con MEA y con MDEA
en disolucién al 20 y al 40% en concentracion, la amina que nos ofrece los mejores resultados

es la MEA.

Las especificaciones de calidad del biogas utilizado como combustible en automocién son muy
variables (recomendaciones de los fabricantes de los vehiculos, legislativas, ...). Seria
técnicamente posible hacer funcionar un vehiculo con biogds al que no se le hubiera eliminado
el CO,, pero existen varias razones para intentar disminuir su contenido en el BIOEDAR. La
capacidad calorifica del biogas es determinada principalmente por el contenido de metano en
el gas, por tanto, al reducir el contenido en CO, aumenta la capacidad calorifica de la corriente
resultante, lo cual implica un aumento en las distancias recorridas para un depdsito de
almacenamiento de combustible determinado; también implica homogeneidad en la calidad del
biogas generado en todas las plantas de tratamiento, aumentando asi las posibilidades de
utilizacion. En términos generales, para un buen rendimiento del combustible, es recomendable

que la concentracién de metano en el BIOEDAR sea superior al 95%.

Para conseguir una corriente de BIOEDAR de estas caracteristicas en la instalacion experimental
de la EDAR Murcia Este, se debe operar con disoluciones de MEA a temperaturas superiores a
97 °C, como temperatura de consigna en el precalentador de la etapa de desorcidn, ya que se
ha obtenido con MEA al 20% (Tabla 65) una riqueza de metano del 96,06% trabajando a 98 °Cy
con MEA al 40% (Tabla 68) una riqueza superior al 95% a partir de 97 °C.

Puesto que las diferencias entre los rendimientos del proceso de absorcién de CO, obtenidos
con MEA al 20% y MEA al 40% (Tabla 76) no son significativas, se ha valorado los costes
energéticos asociados a la operacidn con cada una de ellas en el intervalo de temperaturas de

los ensayos, para decidir cual seria la mejor alternativa de operacién en planta.
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Tabla 76: Consumos energéticos asociados a los ensayos con MEA al 20 y al 40%.

T2 MEA 20% MEA 40%
CAUDAL CONSUMOS CAUDAL TRATADO CONSUMOS
TRATADO ENERGETICOS ENERGETICOS
°C Nm3/h KWh/Nm3 Nm3/h KWh/Nm3
90 9,3 0,51 9,3 0,59
92 9,5 0,55 9,3 0,63
95 9,4 0,58 10,0 0,74
96 9,4 0,67 9,4 0,82
97 9,6 0,87 9,5 1,20
98 9,9 1,43 10,4 1,65
100 9,8 2,09 10,3 2,40
CONSUMO ENERGETICO
2,5
2,3
2,1
w L9
£ 17
Z 15
213
1,1
0,9
0,7
05
90 92 94 9 98 100

Temperatura (° C)

MEA 20%

—e— MEA 40%

Figura 90: Evolucién del consumo energético con la temperatura para las disoluciones de
MEA al 20 y al 40%.

Pagina 215 de 293



5. RESULTADOS Y DISCUSION

En la Figura 90 se observa que, para la MEA al 40% en todo el rango de temperaturas, el consumo
energético es superior, situdndose entre un 15 - 37% por encima de la MEA al 20%. Por tanto, la

disolucién que ofrece la mejor relacion coste efectividad es la MEA al 20%.

Una vez seleccionado el absorbente y su concentracion, se ha fijado la temperatura éptima de
operacién valorando los consumos energéticos y los rendimientos asociados al proceso.
Asumiendo que es necesario alcanzar temperaturas superiores a 97 °C en el proceso de
desorcion (temperatura de consigna del precalentador RC3323) y que la MEA presenta una
presion de vapor relativamente alta, lo que ocasiona altas pérdidas de disolucion por
vaporizacién al incrementar la temperatura por encima de 100 °C, el estudio se ha limitado a
ese intervalo en concreto. La Figura 91 muestra la evolucién de los consumos energéticos y los

rendimientos de absorcién de CO, en el rango establecido.

MEA 20%. % Absorciéon CO, vs CONSUMO
ENERGETICO

100 3
95 2,5
o
O 90 2
5 E
© 85 15 £
2 =
L "4
< 80 1
=S
75 0,5
70 0
90 92 95 96 97 98 100

Temperatura (° C)

RENDIMIENTO ABSORCION CO2 CONSUMO ENERGETICO

Figura 91: Rendimiento de absorcion CO, frente a consumo energético para la MEA al 20%.
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MEA 20%. % Absorciéon CO, vs % CH, BIOEDAR

100 98,00
95 96,00
o~ 94,00
9 90 Z
()]
S 92,00
2 85 o
2 90,00
=
< 80 >
® 88,00 =
75 86,00
70 84,00
90 92 95 96 97 98 100

Temperatura (° C)

RENDIMIENTO ABSORCION CO2 % CH4 BIOEDAR

Figura 92: Rendimiento de absorcidn de CO; y riqueza de la corriente de CH, (BIOEDAR) para
la MEA al 20%.

Se puede observar que los consumos energéticos en el intervalo fijado se incrementan de forma
considerable al aumentar la temperatura de desorcidn; sin embargo, los rendimientos generales
alcanzados con una temperatura de operacion de 98 °C permitirian alcanzar unas composiciones
de BIOEDAR con una rigueza de metano superior al 95%, tal y como muestra la Figura 92, sin los
problemas de pérdidas de reactivo observados en la instalaciéon experimental al fijar como

temperatura de operacién los 100 °C.

A modo de resumen (Tabla 77), se plasman las condiciones de trabajo con la MEA 20%, ya que
fue el escenario con el que se consiguid el mayor rendimiento de absorcion de CO; y los
resultados globales de composicion de las corrientes de entrada y salida se visualizan en la

Figura 93.

Tabla 77: Resumen de las condiciones de uso y resultados obtenidos con la amina
seleccionada.
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AMINA MEA
CONCENTRACION % 20
TEMPERATURA °C 98
CAUDAL DE AMINA EN LA Columna 1 L/h 150
TORRE DE ABSORCION
Columna 2 L/h 150
Columna 3 L/h 0
CAUDAL DE AMINA EN LA TORRE DE DESORCION L/h 300
ENTRADA BIOGAS Caudal Nm3/h 9,9
Composicién % CO> 33,53
% CHa 66,01
SALIDA BIOGAS Caudal Nm3/h 6,57
Composicién % CO2 3,48
% CHa 96,06
RENDIMIENTO DEL PROCESO DE ABSORCION DE CO; | moles COz/h 101,6
% CO: 93,94
CONSUMO ENERGETICO KWh/Nm?3 1,43

MEA 20%. Composicion del biogds a la entrada y

salida del proceso de absorcion (%)
3,48

100%

80%

60%

%

40%

20%

0%

33,53

ENTRADA

% CH4 % CO2

SALIDA
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Figura 93: Composiciones de la corriente de entrada al proceso AMEB y de BIOEDAR
resultante el proceso de desorciéon con MEA al 20% vy fijando Tdesorcién= 98 °C.

5.4. Optimizacion del proceso de absorcién-desorciéon de la fase AMEB

En esta etapa de la investigacion se estaba estudiando la purificacién del biogas utilizando el
proceso de absorcién quimica en la fase AMEB. Uno de los objetivos marcados en esta Tesis ha
sido la puesta a punto de la planta piloto en continuo por lo que, como etapa previa, se debia
realizar la optimizacidn del proceso de absorcién quimica. Se planted evaluar los parametros de
la absorcidn quimica para que se diera de forma éptima. En este sentido, existia la dificultad de
conseguir el equilibrio entre la absorcién y la desorcion de la disolucién de amina, puesto que

no se lograba obtener una desorcién continua ya que ésta se saturaba rapidamente.

Hasta el momento se habian realizado ensayos para seleccionar la amina a utilizar, el mejor
rango de temperatura en el proceso de seleccién y la mayor riqueza en la corriente de CH,
obtenida; teniendo ya definidas estas condiciones de operacién, procedimos a realizar los

siguientes estudios:

1. Estudio de la eficacia del nUmero de torres de relleno a usar en la torre de absorcidn

y del caudal éptimo de amina introducido en la torre.

La variable a modificar en este experimento es el nimero de torres de relleno a usar y el caudal
introducido por cada torre de relleno. Antes del arranque de la fase AMEB se seleccionaban las
torres que se iban a utilizar mediante la posicidn de las vdlvulas y también se fijaba el caudal que
pasaba por cada torre de relleno. Después se ha realizado un seguimiento de la evolucidn del
proceso mediante la recopilacién de los valores obtenidos en la composicion del biogas a la

salida de la fase.

2. Estudio de las temperaturas éptimas en la torre de desorcién en funcién de la

temperatura fijada en el calderin precalentador de amina.

El factor crucial para el proceso de desorcidn es la temperatura. Se realizé un estudio sobre los
pardmetros que incidian de forma significativa en la temperatura del proceso de desorcién, con

el objetivo de determinar la influencia de ellos sobre el proceso de desorcidn y qué condiciones
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de operacién eran las éptimas para llevar a cabo dicho proceso. Por lo que a la hora de establecer
unos parametros de trabajo dptimos en el funcionamiento en continuo de la parte AMEB, se
estudio la temperatura de entrada de la amina obtenida a partir de la temperatura fijada en el
calderin precalentador RC3323, utilizando ademas el aporte caldrico de las resistencias de la
torre de desorcion. Y se realizd un seguimiento temporal de la variacion de la temperatura, junto

con la composicidn de la corriente gaseosa generada a la salida de la torre de desorcién.

Para ello, fue necesario realizar distintos experimentos durante el funcionamiento en continuo
de la planta y asi evaluar y concretar los parametros éptimos del proceso y si fuera preciso
realizar cambios en las instalaciones que consiguieran un funcionamiento en continuo, llegando

al equilibrio entre las fases de absorcidon-desorcion.

Condiciones de experimentacidn:

Hay que sefalar que estos estudios se iniciaron como seguimiento de la investigacion

experimental realizada. El reactivo utilizado fue la Monoetanolamina 20%, MEA.

La Tabla 78 muestra un resumen de todos los ensayos realizados, con el fin de optimizar el
proceso de absorcién-desorcion de CO,, durante los cuales se fueron tomando decisiones que

provenian de las conclusiones y resultados de la fase anterior.

En los siguientes apartados se van a describir con detalle los ensayos realizados y se van a

explicar los resultados, justificando las variables que aparecen reflejadas en la tabla.

Tabla 78: Resumen de ensayos realizados durante la experimentacion de la Fase AMEB con la

MEA 20%.
Fase Variable que se | Cantidad de ensayos Parametros de prueba
pretende
perfeccionar
1 Caudal minimo de 4 1¢
amina - N2 de torres: 3

- Caudal de amina por torre: 100 L/h

20
- N2 de torres: 3
- Caudal de amina por torre: 150 L/h
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30
- N2 de torres: 3

- Caudal de amina por torre:

200 L/h

40
- N2 de torres: 3

- Caudal de amina por torre:

250 L/h

N2 minimo efectivo
de torres derelleno a
usar

5o
- N2 de torres: 3

- Caudal de amina por torre:

200 L/h

69
- N2 de torres: 2

- Caudal de amina por torre:

200 L/h

79
- N2 detorres: 1

- Caudal de amina por torre:

200 L/h

Verificacion de
caudal minimo y N9
de torres de relleno

80
- N2 de torres: 2

- Caudal de amina por torre:

200 L/h

90
- N2 de torres: 2

- Caudal de amina por torre:

200 L/h

10¢
- N2 de torres: 2

- Caudal de amina por torre:

200 L/h

11¢
- N2 de torres: 2

- Caudal de amina por torre:

150 L/h

12¢
- N2 de torres: 2

- Caudal de amina por torre:

200 L/h

13¢
- N2 de torres: 2

- Caudal de amina por torre:

250 L/h

Temperatura dptima
de la torre de
desorcion

Temperatura a fijar en el | 7 | 12 Temperatura=80°C
calderin  precalentador de 22 Temperatura = 82,5°C
amina .

32 Temperatura=85°C

42 Temperatura =87,5°C

52 Temperatura =90°C

62 Temperatura =85°C

72 Temperatura = 85°C
Influencia de las resistencias de | 2 | 12 Aporte calorifico
la torre de desorcion Unicamente de las

resistencias de la torre de

desorcion
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29 Aporte calorifico
Unicamente del calderin
precalentador

Por otro lado, en esta Tabla 78 se observan ensayos realizados repitiendo los mismos
pardmetros de prueba. Esto fue debido a que se quiso confirmar que los resultados éptimos se

reproducian en las condiciones de trabajo seleccionadas.

5.4.1. Estudio de la eficacia del numero de torres de relleno a usar en la
torre de absorcidn y del caudal 6ptimo de amina introducido en la torre

La torre de absorcion cuenta con tres torres de relleno para el paso de biogas a través de ella.
Las variables a optimizar son el caudal minimo de amina y el nimero minimo de torres a usar en

el proceso de absorciéon del biogds de la EDAR Murcia-Este.

La obtencién de estos pardmetros de proceso permitird la mejora de la eficacia de esta etapa de
absorcién. Usando un menor caudal de amina se alargara la vida util de ésta, el proceso de
desorcién serd mas efectivo y se obtendra un mayor rendimiento en los ciclos de regeneracién
de la amina. A su vez también se consumird menos energia y la amina durard mas tiempo antes
de cambiarla. Todo esto conlleva un importante ahorro de costes ya que la amina es un reactivo

muy costoso.

A continuacidn, se detallan los distintos ensayos realizados y se exponen los resultados

obtenidos.
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5.4.1.1. Estudio para la obtencion del caudal minimo efectivo de amina

Para este estudio se han considerado todas las variables constantes del proceso variando el
caudal de amina introducido. A continuacién, se enumeran los pardmetros constantes!? en el

sistema de absorcion:

e Caudal de biogas de entrada: 10 Nm3/h
e Temperatura media ambiente: 20 °C

e Presidén atmosférica: aproximadamente 1 bar

En este primer estudio se hizo uso de las tres torres de relleno variando solo el caudal de entrada
de amina a la torre de absorcidn. La experimentacién se empezd con los caudales minimos que
se pueden medir de forma precisa mediante los rotametros visuales de los que dispone cada

torre de relleno. Este caudal minimo es de 100 L/h de amina por cada torre.

Mediante el analizador de gases en continuo AG3232 se recogieron los valores en porcentaje de
la concentracion en volumen de didxido de carbono, metano y oxigeno del biogds analizado. Hay
un porcentaje de biogas que no es analizado, pero resulta de la diferencia del (100% - %CO; -
%CH4 - %0,) que corresponde en su mayoria a la humedad que contiene el biogds, este

porcentaje es denominado %otros.

Fase 1. Se realizaron cuatro ensayos de distintos caudales: 100, 150, 200 y 250 L/h de amina por

torre. Las condiciones en cada uno de ellos fueron:

e Primer ensayo

Numero de torres utilizadas: 3
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién: 100 L/h

Caudal de amina total introducido a la torre de absorciéon: 300 L/h

12 |os pardmetros que se establecen como constantes son aquellos que no son modificados a lo largo de la
experimentacion. Aunque hay que destacar que pardmetros como las temperaturas o el caudal de biogds que
dependen de otros factores si sufren pequeias fluctuaciones entre los valores establecidos como constantes, éstas son
despreciables.
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e Segundo ensayo

Numero de torres utilizadas: 3
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcion

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcion

e Tercer ensayo

Numero de torres utilizadas: 3
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcidn

e Cuarto ensayo

Numero de torres utilizadas: 3
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcion

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcion

:150 L/h
1450 L/h

1200 L/h
: 600 L/h

:250 L/h
: 750 L/h

En la Tabla 79 se muestran todos los datos recogidos durante el intervalo de tiempo de

ejecucién de cada ensayo, haciendo al final un promedio de estos datos de composicion a la

entrada y a la salida de la fase AMEB para que sea un valor representativo de estos. En este

primer estudio, ademas, se hizo una comparativa grafica con los datos promedios de la

composicion de salida del biogas recogidos de cada ensayo para concluir qué caudal seria

suficiente para realizar una absorcidn eficiente del CO; en la disoluciéon de amina (MEA 20%).

Estos datos se representan graficamente en la Figura 94.
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Tabla 79: Porcentajes de composicion del biogas de entrada y salida de la fase AMEB obtenidos de los ensayos realizados utilizando 3 torres (Fase 1).

Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Valores Medios
Primer ensayo | Componentes Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida
Biogas (%) AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB
3torres %CO, 28,5 1,9 30,5 1,6 29,5 14 29,6 1,8 29,5 1,7
100 L/h/torre %CH, 70,4 78,6 68,5 79 69,3 78,4 68,9 78,6 69,3 78,7
%0, 0,81 7,16 0,77 7,39 0,73 7,35 0,84 7,42 0,8 7,33
Segundo ensayo | Componentes
Biogas (%) Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4
3torres %CO, 30,2 1,1 26,7 0,9 28,2 1 27,2 0,9 28,1 1,0
150 L/h/torre %CH, 68,6 81,8 71,9 80,6 70,6 80,9 71,7 80,8 70,7 81,0
%0, 0,71 4,78 0,67 5,06 0,69 4,84 0,62 4,61 0,7 4,82
Tercer ensayo Componentes
Biogas (%) Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4
3torres %CO, 31 0 31,9 0 30,1 0,1 29,5 0 30,6 0
200 L/h/torre %CH, 68,1 83,9 67,2 85 69,2 85,2 69,8 85,4 68,6 84,9
%0, 0,46 3,99 0,48 4,2 0,33 4,49 0,29 4,7 0,4 4,35
Cuarto ensayo Componentes
Biogas (%) Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4
3torres %CO, 30,3 0,1 30 0 30,6 0,1 30,5 0 30,4 0,1
250 L/h/torre %CH, 69,4 85 69,8 84,9 69,2 84,1 69,2 85,1 69,4 84,8
%0, 0,18 3,48 0,09 3,8 0,13 3,79 0,15 3,72 0,1 3,7
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Comparativa de la composicion de biogas a la salida de la fase

AMEB
120,0
100,0
a 12,3 13,2 10,8 11,4
[=Ts}
k=) 73 4,8 4,4 3,7
< 800 1,7 1,0 0,0 0,1
-
=
2 60,0
2
3
=3 78,7 81,0 84,9 84,8
£ 40,0 : )
[=]
(5]
S
20,0
0,0
100 L/h 150 L/h 200 L/h 250 L/h

3 Torres. Caudal de amina por torre (L/h)

M %CH4 W%CO2 WM%02 4% Otros

Figura 94: Comparativa de los porcentajes de composicion del biogas de salida de la fase
AMEB para distintos caudales de amina usados para la torre de absorcidn.

Como se puede observar en el gréfico comparativo de la Figura 94 se produce una mayor
proporcién de metano al aumentar el caudal de amina por torre, sin embargo, al subir de 200
L/h de caudal de amina esta subida disminuye. Comparando los resultados entre los caudales
de 200 y 250 L/h son iguales, incluso los obtenidos con un menor caudal dan un porcentaje de
metano un poco mayor que los de 250 L/h. Por ello, se elegira el caudal minimo 6ptimo para la

absorcion el caudal de 200 L/h por torre.

5.4.1.2. Estudio del nUmero minimo efectivo de torres de relleno a usar

Para este experimento se ha utilizado el caudal minimo efectivo de amina a introducir en la torre
de absorcién, resultado del experimento anterior, 200 L/h por torre. Un caudal total de
disolucion de amina (MEA 20%) de 600 L/h. El caudal se mantiene constante en cada torre y se
trabaja con un numero distinto de torres de relleno de la torre de absorcion: una, dos y tres

torres, que corresponde con la Fase 2 de la Tabla 78.
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e Quinto ensayo

Numero de torres utilizadas: 3
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién: 200 L/h

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcién: 600 L/h

Coincide con los datos obtenidos en el tercer ensayo, donde el caudal por torre fue de 200 L/h

y el nimero de torres es tres.

e Sexto ensayo

Numero de torres utilizadas: 2
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién: 200 L/h

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcion: 400 L/h

e Séptimo ensayo

Numero de torres utilizadas: 1
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién: 200 L/h

Caudal de amina total introducido a la torre de absorciéon: 200 L/h

Andlogamente al estudio anterior se recogen en la Tabla 80 los datos de composicion a la
entrada y a la salida de la fase AMEB obtenidos en este segundo estudio, donde podemos
observar los resultados de los tres ensayos realizados. En la Figura 95 se representan
comparativamente los valores promedios de la composicién de salida del biogds de la fase AMEB
recogidos de cada ensayo con la finalidad de elegir el nUmero de torres de relleno precisadas

para que la absorcion del CO; se produzca por completo.
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Tabla 80: Porcentajes de composicion del biogas de salida de la fase AMEB obtenidos de los ensayos realizados con un caudal de amina de 200 L/h en
cada torre (Fase 2).

Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Prueba 5 Valores Medios
Primer ensayo Componentes Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida
Biogas (%) AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB
3torres %CO, 31 0 31,9 0 30,1 0,1 29,5 0 - 30,63 0,03
200 L/h/torre %CH, 68,1 83,9 67,2 85 69,2 85,2 69,8 85,4 - 68,58 84,88
%0, 0,46 3,99 0,48 4,2 0,33 4,49 0,29 4,7 - 0,39 4,35
Segundo ensayo | Componentes
Biogas (%) Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Prueba 5
2torres %CO, 34,8 0,1 34 0,2 34,4 0,1 34 0,1 34,2 0,2 34,28 0,14
200 L/h/torre %CH, 64,7 85,1 65,5 84,7 65,2 85,1 65,6 84,7 65,4 85,4 65,28 85,00
%0, 0,12 2,48 0,09 2,08 0,07 2,17 0,06 2,24 0,05 1,94 0,08 2,18
Tercer ensayo Componentes
Biogas (%) Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Prueba 5
1torre %CO, 33,6 8,9 32,4 8,4 32,1 8,5 31,9 8,3 32,3 8,5 32,46 8,52
200 L/h/torre %CH, 65,6 71,5 66,8 72,2 67,2 73,6 67,3 71 66,9 70,9 66,76 71,84
%0, 0,69 3,05 0,55 2,78 0,53 2,64 0,6 2,44 0,58 2,67 0,59 2,72
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Comparativa de la composicién de biogas a la
salida de la fase AMEB
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3 torres 2 torres 1 torre

N2 de torres con un caudal de amina de 200 L/h c/u

M %CH4 HM%C0O2 M%02 % Otros

Figura 95: Comparativa de los porcentajes promedio de composicion del biogas de salida de
la fase AMEB para la utilizacion de un distinto nimero de torres con un caudal de amina de
200 L/h en cada torre.

El uso de una sola torre esta totalmente descartado ya que el contenido en CH4 en el efluente
no es aceptable para nuestro objetivo, 85%. Las composiciones resultantes del uso de 2 y 3
torres son similares, aunque el uso de tres torres lleva consigo un aumento de oxigeno
indeseable para el metano comprimido. Efectivamente, a lo largo de esta experimentacién se
observé que con el uso de las tres torres se obtenia un aumento en la concentracidn de oxigeno.
Esto puede deberse a que esa torre o las tuberias conectadas a ella tuvieran alguna fuga, asi que

se aviso a un equipo técnico para que revisara toda la linea en busca de fugas.

Por ello, y para economizar costes, se optd porque el nimero de torres de absorcion éptimo a

utilizar seria de 2.
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5.4.1.3. Verificacion de los estudios anteriores

Después de obtener los valores éptimos de caudal de amina y de nimero de torres a utilizar en
el proceso de absorcién, resultado de los dos estudios descritos anteriormente, se verificaron
estos con varios ensayos huevos con esas mismas condiciones éptimas y otros con el nUmero de

torres 6ptimo constante a distintos caudales, que corresponde con la Fase 3 de la Tabla 78.
Valores 6ptimos obtenidos de los ensayos anteriores:

= Caudal 6ptimo de amina: 200 L/h

= Numero de torres de relleno a usar éptimo: 2

e Octavo ensayo

Numero de torres utilizadas: 2
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién: 200 L/h

Caudal de amina total introducido a la torre de absorciéon: 400 L/h

Coincide con los valores del sexto ensayo, donde el caudal por torre es de 200 L/h y el nimero

de torres es dos.

e Noveno ensayo

Numero de torres utilizadas: 2
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién: 200 L/h

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcion: 400 L/h

e Décimo ensayo

Numero de torres utilizadas: 2
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién: 200 L/h

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcién: 400 L/h

Después se realizaron ensayos con el uso de las dos torres de relleno variando de nuevo el caudal

de amina a 150, 200 y 250 L/h.

e Undécimo ensayo
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Numero de torres utilizadas: 2
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcién

e Duodécimo ensayo

Numero de torres utilizadas: 2
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcion

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcién

e Decimotercer ensayo

Numero de torres utilizadas: 2
Caudal de amina introducido por cada torre de absorcién

Caudal de amina total introducido a la torre de absorcion

1150 L/h
1300 L/h

:200 L/h
1400 L/h

: 250 L/h
: 500 L/h

En la Tabla 81 y en la Figura 96 se muestran los resultados obtenidos de los tres primeros

ensayos de esta parte, realizados con los valores dptimos para los parametros de caudal de

amina y numero de torres.
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Tabla 81: Porcentajes de composicidn del biogas de entrada y salida de la fase AMEB obtenidos de los ensayos realizados con los valores 6ptimos de
caudal de amina, 200 L/h y nimero de torres 6ptimo, dos torres (Fase 3).

Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Prueba 5 Valores Medios
*Primer ensayo Componentes Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida
Biogas (%) AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB
2torres %CO, 34,8 0,1 34 0,2 34,4 0,1 34 0,1 34,2 0,2 34,28 0,14
200 L/h/torre %CH, 64,7 85,1 65,5 84,7 65,2 85,1 65,6 84,7 65,4 85,4 65,28 85,00
%0, 0,12 2,48 0,09 2,08 0,07 2,17 0,06 2,24 0,05 1,94 0,08 2,18
Segundo ensayo | Componentes
Biogés (%) Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Prueba 5
2torres %CO, 32,4 0,4 32,1 0,3 32,2 0,5 32,1 0,4 32,1 0,5 32,18 0,42
200 L/h/torre %CH, 67,2 86,7 67,6 86,5 67,3 86,8 67,1 86,2 67,2 87,1 67,28 86,66
%0, 0,06 2,42 0,08 2,05 0,09 2,13 0,09 2,19 0,08 1,91 0,08 2,14
Tercer ensayo Componentes
Biogds (%) Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Prueba 5
2torres %CO, 32,8 0,5 32 0,4 32,4 0,4 32,3 0,4 32,3 0,3 32,36 0,40
200 L/h/torre %CH, 66,7 87 67,6 87,5 67,3 87,1 67,5 87,9 67,4 87,4 67,30 87,38
%0, 0,14 2,48 0,09 2,24 0,07 3,11 0,06 2,54 0,07 2,34 0,09 2,54

*Primer ensayo: datos obtenidos en la Fase 2, segundo ensayo (sexto ensayo en la nomenclatura general)
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Comparativa de la composicién de biogas a la
salida de la fase AMEB
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Ensayo utilizando dos torres y caudal fijo de amina, 200 L/h c/u

M %CH4 W %C0O2 %02 4% Otros

Figura 96: Porcentajes promedio de composicidn del biogas de entrada y salida de la fase
AMEB obtenidos de los ensayos realizados con los valores 6ptimos de caudal de amina, 200
L/h, y nUmero de torres 6ptimo, dos torres.

Los resultados obtenidos con los dos nuevos ensayos dan concentraciones de metano un poco
mayores, sin embargo, aumenta un poco la concentracién de CO,. En general, teniendo en
cuenta que la concentracién del biogds es variable en funcién del tiempo, se puede decir que los

resultados son reproducibles y los parametros dptimos elegidos son los idoneos.

Para la verificacidon de las variables dptimas de los estudios anteriores, caudales 6ptimos de
aminay nuimero de torres a utilizar, se realizé un ultimo experimento con el uso de las dos torres
de relleno variando el caudal de amina a 150, 200 y 250 L/h en cada una, que corresponde

también con la Fase 3 de la Tabla 78.

En la Tabla 82 y en la Figura 97 se recogen los datos obtenidos en los tres ultimos ensayos

usando 2 torres y unos caudales de amina de 150, 200 y 250 L/h.
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Tabla 82: Porcentajes de composicidn del biogas de salida de la fase AMEB obtenidos de los ensayos realizados utilizando dos torres a distintos caudales

(Fase 3).
Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Prueba 5 Valores Medios
Primer ensayo Componentes Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida
Biogas (%) AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB AMEB
2torres %CO, 29,1 2,5 29,5 2,1 29,6 1,3 28,9 1 29 0,7 29,22 1,52
150 L/h %CH, 69,9 73 69,6 72,9 69,4 74,7 69,7 72,9 69,7 72,6 69,66 73,22
%0, 0,47 2,97 0,39 2,83 0,33 2,23 0,34 2,94 0,36 2,67 0,38 2,73
Segundo ensayo| Componentes
Biogds (%) Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Prueba 5
2torres %CO, 30,1 1,7 29,2 1,7 28,7 1,6 29,5 1,8 29,8 1,9 29,46 1,74
200 L/h %CH, 68,1 77,9 66,8 77,5 68 77,7 67,3 77,8 67,2 78 67,48 77,78
%0, 0,19 3,1 0,22 2,88 0,23 2,94 0,2 2,89 0,18 2,76 0,20 2,91
Tercer ensayo | Componentes
Biogas (%) Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Prueba 4 Prueba 5
2torres %CO, 33,3 1,4 32,7 1,4 32,4 1,2 33,5 1,1 33,5 1,2 33,08 1,26
250 L/h %CH, 64,7 78,4 65,5 78,5 65,2 78,9 65,4 79,1 65,4 79 65,24 78,78
%0, 0,08 3,48 0,07 2,48 0,07 2,97 0,09 2,97 0,05 3,13 0,07 3,01
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Comparativa de la composicién de biogas a la
salida de la fase AMEB
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Ensayos a distintos caudales de amina usando 2 torres

M %CH4 W %CO2 %02 4% Otros

Figura 97: Comparativa de los porcentajes de composicion del biogas de salida de la fase
AMEB para la utilizacion de dos torres con distintos caudales de amina.

En estos ultimos ensayos se verifica que a mayor caudal de amina por torre de relleno mejor es
la absorciéon del CO, y menos es el % de éste en la corriente de salida. Los dos mejores resultados
son los de 200 y 250 L/h, dan resultados muy similares pero un poco mejores los de 250 L/h.
Teniendo en cuenta que la amina fue utilizada para todas Fases de ensayo y podria estar
saturada de CO,, por lo que su absorcién no era muy efectiva, seguiremos seleccionando como
caudal 6ptimo el de 200 L/h ya que suponemos que con el uso de una amina nueva y con una
buena regeneracion se conseguira con 200 L/h de amina que la corriente gaseosa de salida esté

exenta de CO,.

Todas estas Fases de ensayo, Fase 1: Caudal minimo de amina, Fase 2: N2 minimo efectivo de
torres de relleno a usar y Fase 3: Verificacién de caudal minimo y N2 de torres de relleno, se han
realizado con la misma amina (MEA al 20%) y sin arrancar el proceso de desorcion, es decir, la
amina gastada era recirculada al depdsito (DP3201) y volvia a alimentar las torres de absorcidn,
trabajando en circuito cerrado. De ahi, que la riqueza de la corriente de metano no alcance el

95% que, inicialmente, se obtuvo al trabajar en continuo, pero habiendo conseguido una
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corriente de metano del 85% que era nuestro objetivo en esta etapa y habiendo optimizado
tanto el caudal minimo de amina como la eficacia del nimero de torres de relleno a usar en la

torre de absorcion.

5.4.2. Estudio de las temperaturas dptimas en la torre de desorcion en
funcion de la temperatura fijada en el calderin precalentador de amina

Con este estudio, que corresponde a la Fase 4 de la Tabla 78, se busca fijar las temperaturas de
trabajo 6ptimas del proceso de desorcidn para poder obtener una desorcién en continuo. Se
realizaron varios ensayos para estudiar la evolucidn de las temperaturas a lo largo de la torre de
desorcién en funcion del tiempo y a distintas temperaturas fijadas en el calderin precalentador
de amina (RC3323). También se quiso estudiar la influencia de las resistencias en la torre de
desorcion y se realizd un ensayo solo precalentando la amina que entraba en la torre sin activar
las resistencias de ésta (TIR832 y TIRreserva). Y, por ultimo, se comprobé el funcionamiento del
sistema con el solo uso de las resistencias de la torre, sin arrancar el calderin precalentador

(RC3323).

En esta parte se da por concluida la fase de optimizacidn de la absorcidn y ya no es objeto de
estudio. Durante estos ensayos de optimizacién de la desorcién, el caudal de amina usado fue
constante a razén de 150 L/h por cada torre con la utilizacion de dos torres de relleno, con lo

cual se introducian 300 L/h de disolucién de amina (MEA 20%) a la torre de desorcidn.

Los parametros de operacion a evaluar en funcién de la concentracidon de CO, generada por el
proceso fueron (ver Figura 50: Esquema de realizacion del registro de temperaturas en la torre

de desorcidn (Fuente: elaboracién propia).apartado 4.4.2.2.):

e TIR832: La temperatura en la parte superior de la torre de desorcion
e TIRreserva: La temperatura en la parte intermedia de la torre de desorcion

e Tlcal: La temperatura fijada en el termostato del calderin precalentador de amina

Pagina 236 de 293



5. RESULTADOS Y DISCUSION

5.4.2.1. Estudio de la temperatura a fijar en el calderin precalentador de la disolucion de

amina

Este estudio se basé en la evolucidn de las temperaturas de la torre de desorcién fijando

distintas temperaturas en el calderin precalentador de la amina antes de su entrada a la torre.

Lo que se quiere conseguir es obtener una temperatura fijada en el calderin para lograr una

desorcion de CO; lo mas efectiva/estable posible.

Los ensayos a realizar en este estudio fueron siete:

e Primer ensayo: Temperatura calderin RC3323 (Tlcal): 80 °C

En la Figura 98 se representa su evolucion en el tiempoy en la Tabla 83 se recogen los resultados

de este ensayo.

96
94
92
90

88

Temperatura (° C)

86

84

82

Variacion temporal de temperaturas y %CO, en el
proceso de desorcion (Tical =80 ° C)

—e—T|R 832 —e—TIR Reserva % C0O2

Figura 98: Evolucién temporal de las temperaturas TIR832, TIRreserva y del %$CO; generado

en la corriente gaseosa liberada en la desorcion.

Tabla 83: Valores de las temperaturas TIR832, TIRreserva, y de la concentracion volumétrica

de CO; (%CO0;) en funcién del tiempo.
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T2 Calderin = 80 °C

Tiempo

(min) TIR 832 TIRreserva % CO2
0 91,8 89 0,3
10 91,9 89,2 0,3
20 92,1 89,5 0,4
30 92,3 89,8 0,5
40 92,4 90,3 1,1
50 92,7 90,9 1,4
60 93,3 91,7 1,7
70 94 92,3 1,3
80 91,8 93 1,8
90 91,5 93,4 2,2
100 91,2 93,6 24
110 90,7 93,8 2,7
120 90,5 94 2,9
130 89,9 93,9 3,3
140 89,6 93,7 4,5
150 89,1 93,5 4,6
160 88,8 92,8 4,9
170 88,5 92,4 15,3
180 88,2 91,5 20,3
190 88 91,2 36,4
200 87,9 90,9 36,4
210 87,7 90,9 36,4
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220 86,8 90,6 33,6

230 86,1 90,5 18,1

Como resultado del primer ensayo se comprueba que las resistencias de la torre no tienen la
suficiente potencia por si mismas para alcanzar las condiciones de temperatura requeridas en la

desorcion.

Al comienzo de la toma de muestra, cuando no discurre amina por la torre de desorcién, en el
momento en el que las temperaturas empiezan a aumentar lo hacen como consecuencia de la
transmisién de calor por conduccidn a través del relleno generada por la accion de las
resistencias desde la parte inferior de la torre de desorcion. También se produce un aumento
del %CO; pero esto es debido a que las resistencias se encuentran en contacto con la amina que
se recoge en el depdsito en el fondo de la torre de desorcién y con el aumento de temperatura

provoca la desorcién de amina saturada que se encuentra en contacto con estas.

e Segundo ensayo: Temperatura calderin RC3323 (Tlcal): 82,5 °C

En la Tabla 84 se recogen los resultados de este ensayo. Y en la Figura 99 se representa su

evolucion en el tiempo.

Tabla 84: Valores de las temperaturas TIR832, TIRreserva, y de la concentracion volumétrica
de CO; (%CO) en funcidon del tiempo.

T2 Calderin = 82,5 °C
Tiempo
(min) TIR 832 TIRreserva % CO2
0 86 93,5 0
10 86,7 93,6 0
20 87,1 93,6 0,3
30 87,5 93,4 0,3
40 87,9 93,1 0,2
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50 89,2 92,5 0
60 92,7 92,5 0

70 93,4 92,4 0

80 95,3 92,4 0,4
90 95,2 92,4 1,2
100 94,8 92,4 0,7
110 94,6 92,3 0,6
120 94,1 92,3 0,8
130 92,9 92,2 1,6
140 92,4 92 2,1
150 91,8 91,9 1,9
160 91,5 91,6 1,3
170 90,7 91,5 13,7
180 88 91,4 34

190 87,2 91,3 28,7
200 86,7 91,3 25,2
210 87,3 91,2 16

220 87,2 91 0,6
230 87 91 0,2
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Figura 99: Evolucion temporal de las temperaturas TIR832, TIRreserva y del %CO; generado

e Tercer ensayo: Temperatura calderin RC3323 (Tlcal): 85 °C

en la desorcion.

En la Figura 100 se representa su evolucidn en el tiempo. Y en la Tabla 85 se recogen los

resultados de este ensayo.
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Variacion temporal de temperaturas y %CO, en el
proceso de desorcion (Tlcal =85 ° C)
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Figura 100: Evolucién temporal de las temperaturas TIR832, TIRreserva y %CO; generado de
la desorcion.

Tabla 85: Valores de las temperaturas TIR832, TIRreserva, y de la concentracion volumétrica
de CO; (%CO0;) en funcién del tiempo.

T2 Calderin = 85 °C
Tiempo
(min) TIR 832 TIRreserva % CO2
0 88,3 90 0,5
10 88,8 90,3 0,5
20 89,4 90,6 0,5
30 89,9 91 0,5
40 90,5 91,2 0
50 91,6 91,5 0
60 92,5 91,9 0
70 94,2 92,7 0
80 95,1 93,8 0
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90 96 93,8 0
100 98,2 93,7 0,2
110 97,6 93,7 0,2
120 97,1 93,7 0,2
130 96,5 93,6 1,4
140 96 93,6 2,2
150 94,7 93,4 1,2
160 93,8 93,2 16,3
170 92,3 93,1 42,9
180 93 94 88,3
190 89,3 92,6 58,5
200 88,5 91,5 19,9
210 88,1 90,2 12,3
220 87,8 90 10,9
230 87,5 89,7 7,9

e Cuarto ensayo: Temperatura calderin RC3323 (Tlcal): 87,5 °C

En la Tabla 86 se recogen los resultados de este ensayo. Y en la Figura 101 se representa su

evolucidn en el tiempo.

Tabla 86: Valores de las temperaturas TIR832 y TIRreserva, y de la concentracion volumétrica
de CO; (%C0;) en funcién del tiempo.

T2 Calderin = 87,5 °C

Tiempo
(min) TIR 832 TIRreserva % CO2
0 98,2 93,8 0,5
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10 98,2 93,9 0,4
20 98,3 93,2 2,6
30 98,3 93,3 2,8
40 96,5 93,9 5,7
50 95,3 93,9 5,8
60 95,1 94,3 5,8
70 94,9 94,8 6,1
80 94,7 94,6 6,4
90 94,4 94,3 6,8
100 94,2 94,3 8

110 94,1 94,3 9,1
120 94 94 11,9
130 93,5 93,7 13,5
140 93,2 93,6 20,6
150 92,6 93,2 46,2
160 91,1 93,1 50,3
170 88,7 92,9 98,3
180 89,6 93,4 98,6
190 90,2 93,7 99

200 93,5 94,5 99,7
210 97,6 96 100
220 99,3 97,3 100
230 103,5 98,7 100
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Variacion temporal de temperaturas y %CO, en el
proceso de desorcion (Tlcal = 87,5 ° C)
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Figura 101: Evolucién temporal de las temperaturas TIR832, TIRreserva y %CO; generado de
la desorcion.

e Quinto ensayo: Temperatura calderin RC3323 (Tlcal): 90 °C

En la Figura 102 se representa su evolucién en el tiempo. Y en la Tabla 87 se recogen los

resultados de este ensayo.
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Variacion temporal de temperaturas y %CO, en el
proceso de desorcion (Tical =90 ° C)
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Figura 102: Evolucién temporal de las temperaturas TIR832, TIRreserva y %CO; generado de
la desorcion.

Tabla 87: Valores de las temperaturas TIR832, TIRreserva, y de la concentracion volumétrica
de CO; (%CO0;) en funcién del tiempo.

T2 Calderin =90 °C
Tiempo
(min) TIR 832 TIRreserva % CO2
0 97,9 93,8 0,2
10 96,8 93,8 0,2
20 96,4 93,9 0,4
30 96,1 94 5,6
40 95,6 94,1 5,9
50 95,1 94,3 20,4
60 94,2 94,2 35,7
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70 93,7 94,1 58,1
80 91,2 93,9 63,9
90 89 92,8 69,2
100 89,8 92,6 76,5
110 91,8 92,1 77,8
120 92,3 91,7 78

130 92,9 91,4 78,5
140 93,5 91 80,2
150 94,1 91,7 84

160 96 92 99,3
170 98,8 92,6 99,6
180 101,2 92,9 100
190 103 93,8 100

La temperatura con la que se han obtenido los mejores resultados es Tlcal = 85 °C fijados en el
calderin precalentador RC3323 ya que, a mayor temperatura, el resto de las temperaturas,
TIR832 y TIRreserva se disparaban y el agua se ponia en ebullicidn, evaporandose toda la mezcla,
por ello las concentraciones de CO; eran de 100 % CO,. Y a menores temperaturas no se consigue
una desorcién efectiva ya que las composiciones de CO; son muy pequeias. Se han marcado en

color azul las temperaturas y concentraciones donde se producia la mayor desorcion de CO..

A simple vista lo primero que se puede extraer de los ensayos realizados es que no es posible
mantener una temperatura constante de entrada de amina. Existen unas variaciones entre 100
y 80 °C en la temperatura TIR832 y entre 95 y 85 °C en la temperatura TIRreserva; la variacion
es mas pequefa en el TIRreserva ya que este punto se encuentra mas cerca de las resistencias
de las torres que se encuentran instaladas en la parte inferior de ésta. Esta variacidn de
temperaturas oscilante se debe a la gran inercia térmica del calderin precalentador. El control

del que dispone para la potencia de sus resistencias no es el adecuado para conseguir una
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temperatura uniforme para la amina a su salida. Por ello, al final de esta experimentacion se
toma la decisidon de cambiar el sistema de control de potencia que regulaba la temperatura del
calderin. Si se consigue una temperatura uniforme de entrada se podran fijar temperaturas mas

precisas y altas para la amina sin llegar a la ebullicién del agua.

A continuacidn, se exponen en las siguientes tablas y graficos dos ensayos para observar la
reproducibilidad de la mejor temperatura seleccionada en el calderin RC3323 para la desorcidn

en los ensayos anteriores, esto es, Tlcal: 85 °C.

e Sexto ensayo: Temperatura calderin RC3323 (Tlcal): 85 °C.

En la Tabla 88 se recogen los resultados de este ensayo. Y en la Figura 103 se representa su

evolucidn en el tiempo.

Tabla 88: Valores de las temperaturas TIR832, TIRreserva, y de la concentracion volumétrica
de CO; (%CO) en funcidn del tiempo.

T2 Calderin = 85 °C
Tiempo
(min) TIR 832 TIRreserva % CO2

0 88 94,1 0,2
10 88,6 94,1 0,2
20 88,9 94,1 0,2
30 89,5 94,1 0,2
40 91,7 94 0,1
50 91,9 93,7 0,1
60 92,8 94 0,1
70 92,9 94,1 0,1
80 93,4 93,9 0,1
90 93,7 94,5 0
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100 93,8 94,9 0,1
110 96,9 95,2 0,2
120 96,7 95,4 4,4
130 96,6 95,8 11,8
140 96,4 96,1 96,8
150 96,3 96,7 92,0
160 92,6 96,7 94,8
170 92,1 96,3 22,1
180 90,4 96 10,3
190 89,4 95,5 8,2
200 89,1 95,2 7,3
210 88,7 94,7 53
220 88,5 93,6 1,1
230 88 89,8 1,1
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Variacion temporal de temperaturas y % CO, en el
proceso de desorcion (Tlcal =85 ° C)
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Figura 103: Evolucién temporal de las temperaturas TIR832, TIRreserva y %CO; generado de
la desorcion.

e Séptimo ensayo: Temperatura calderin RC3323 (Tlcal): 85 °C

En la Figura 104 se representa su evolucién en el tiempo. Y en |la Tabla 89 se recogen los

resultados de este ensayo.
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Variacion temporal de temperaturas y %CO, en el
proceso de desorcion (Tlcal =85 ° C)
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Figura 104: Evolucion temporal de las temperaturas TIR832, TIRreserva y %CO..

Tabla 89: Valores de las temperaturas TIR832, TIRreserva, y de la concentracion volumétrica
de CO; (%CO0;) en funcién del tiempo.

T2 Calderin = 85 °C
Tiempo
(min) TIR 832 TIRreserva % CO2

0 94,6 92,2 4

10 94,4 92,3 4,2
20 95,3 92,3 4,3
30 95,3 92,6 4,3
40 95,4 92,7 4,4
50 95,4 92,9 53
60 95,9 93,3 3,9
70 97,1 93,5 3,8
80 97,2 93,6 3,5
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90 98 93,9 4,1
100 97,9 94,5 4,6
110 96,3 95,1 51
120 95,1 95 6,9
130 93,9 95 8,2
140 91,6 95 10,2
150 88,2 94,8 14,4
160 75,9 94,5 17,8
170 91,1 94,4 19,3
180 90,4 94,1 25,9
190 88,3 93,5 78
200 87,5 93,3 76,2
210 62,7 93,2 35,4
220 73,4 93,2 21,8
230 69,1 93,1 3,2

Se observa en estos dos ensayos de reproducibilidad a temperatura del Calderin, Tlcal = 85°C

que la desorcion del CO, maxima (>92%) se alcanza a partir de la temperatura TIRreserva = 96°C

y con la TIR832 por encima de 92,5°C, en el sexto ensayo.

Sin embargo, en el séptimo ensayo no se llega a conseguir estas temperaturas en ambas

resistencias de la torre de desorcidn y se consigue la maxima desorcién de CO, (76 - 78%) a la

TIRreserva en la horquilla 93,3 - 93,5°C, no alcanzando la TIR832 los 90°C. Se puede concluir que

no se ha conseguido desorber de forma efectiva el CO,, confirmando asi que las temperaturas

fijas de disefio de ambas resistencias deben ser 90°C.
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5.4.2.2. Influencia de las resistencias de la torre de desorcién

Esta experimentacion se realizd para conocer la influencia de las resistencias en la torre de
desorcion, TIR832 y TIRreserva y es la Ultima parte de los ensayos recogidos en la Fase 4 de la

Tabla 78. Consistié en la realizacidn de dos ensayos:

e Primer ensayo

Se realizd un seguimiento temporal de la evolucién de las temperaturas de la torre de
desorcion TIR832 y TIRreserva durante el encendido de las resistencias sin el paso de amina
a través de ellas. Cuando estas alcanzaron su temperatura fija de disefio (90 °C) se puso en
marcha el circuito de amina, observando asi la variacion del % de CO, generada y la
estabilizacion del sistema. Los datos de este ensayo se recopilan en la (Tabla 90) y la
evolucion temporal de las temperaturas y de la concentracién de CO, se muestran en la

Figura 105.

Tabla 90: Datos de temperatura y %CO- con la utilizacion tinicamente de las resistencias de la
torre de desorcion.

Calentamiento debido Gnicamente a las resistencias

Tiempo (min) | TIR832 | TIRreserva %CO0> Tiempo (min) TIR 832 TIRreserva %CO:>
0 8,6 6,9 0,0 86 97,7 98,6 97,7
55 8,8 7,3 0,0 88 98,2 98,8 97,7
61 8,8 30,0 0,0 90 98,6 98,9 97,9
62 8,8 58,0 0,0 92 98,2 99,0 98,0
63 8,8 75,0 0,0 94 94,0 99,0 98,1
64 8,8 85,0 0,0 99 98,0 99,4 97,4
65 8,8 92,5 0,3 102 99,1 99,3 97,1
66 16,2 94,5 0,6 104 77,0 97,9 96,5
67 38,2 94,8 0,8 105 36,2 58,0 96,9
68 65,5 95,2 5,0 106 32,0 37,0 22,5
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69 87,1 95,7 10,0 107 32,3 25,0 22,1
70 93,7 96,0 14,6 108 25,6 13,5 20,2
71 95,1 96,3 25,1 110 15,0 13,0 17,8
72 95,7 96,6 38,8 112 12,0 12,8 6,1
73 96,1 96,9 60,4 120 12,2 13,4 1,8
75 96,9 97,3 82,3 130 12,6 13,9 0,7
77 97,4 97,7 95,9 140 13,1 15,3 0
79 97,6 97,8 97,1 150 15 17,1 0
80 97,7 98,0 97,5 160 16,6 24,7 0
82 98,0 98,2 97,9 170 24,9 43,2 0
84 98,0 98,9 98,0 180 37,8 55,4 0
85 98,8 98,5 97,6 190 45,8 63,4 0
200 49,8 65,1 0
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Ensayo de calentamiento de la torre por la accién Unica de las
resistencias
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Figura 105: Evolucion temporal de las temperaturas TIR832 y TIRreserva y %CO,, por la
accion unica de las resistencias de la torre de desorcion.

Se observa que, para que se produzca el proceso de desorcién de CO, con un rendimiento
superior al 90%, es necesario que ambas resistencias, TIR832 y TIRreserva, alcancen una
temperatura superior a 97°C vy, a partir de la bajada de temperatura de la resistencia TIR832
(minuto 104), empieza a enfriarse el sistema y decae rapidamente el rendimiento de desorcion
del CO.. Se puede concluir tras este ensayo que no es posible trabajar Unicamente con el aporte

calorifico de las resistencias TIR832 y TIRreserva.

e Segundo ensayo

Se utilizo el calderin precalentador como uUnico suministrador de calor al sistema a 98 °C que
fue la Tlcal establecida en los ensayos iniciales. En la Figura 106 se representa graficamente

la evolucién de las temperaturas en la torre, y se recogen los datos en la Tabla 91.
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Tabla 91: Datos de temperatura con la utilizacion tnicamente del calderin precalentador de

amina.

Ensayo utilizando tnicamente el calderin precalentador

Tiempo (min) TIR832 | TIRreserva %CO:
0 10,9 12,2 0,0
5 11,2 12,4 0,1
10 11,5 12,6 0,1
15 11,7 12,9 0,2
20 12,0 13,3 0,1
25 19,6 15,6 0,1
30 43,4 37,5 8,2
35 79,8 78,4 22,2
37 90,6 89,8 48,9
38 97,7 96,7 77,9
39 103,1 101,9 88,9
40 104,4 103,8 95,8
42 105,8 105 100
45 104,6 103 100
48 103 102,9 100
50 97,1 96,9 94,9
52 82,9 81,4 76,8
55 82,7 81,5 29,9
60 80,9 78,6 6
65 82,3 80,1 0,9
70 96,8 94,7 14,5
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72 100,3 99,6 37,9
74 100 99,8 75,8
76 96,4 93,2 89,8
78 90,1 89,9 98,8
80 87,4 86,6 100
85 83,2 81,7 100
90 82,8 79,4 100

Ensayo utilizando unicamente el calderin
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Figura 106: Evolucion temporal de las temperaturas TIR832 y TIRreserva y %CO, usando

Unicamente el calderin precalentador de amina.

Como se manifiesta comparando este segundo ensayo donde se utilizé Unicamente el calderin

precalentador de amina con los experimentos anteriores, utilizando el calderin y las resistencias,

la actuacion de éstas hace que se mantenga una temperatura mas uniforme alo largo de la torre
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de desorcidn. Para obtener una desorcién de CO; > 90%, los intervalos de temperatura oscilan
entre 90 y 96 °C cuando se utilizan simultdneamente el precalentador con las resistencias, y
entre 80 y 100 °C cuando sélo se usa el calderin precalentador de amina, obteniendo una
desorcion mucho mas discontinua. Se ha comprobado también que hay mayores fluctuaciones
de temperatura en la torre en este Ultimo ensayo, cuando se ha prescindido de las resistencias
de la torre de desorcién, TIR832 y TIRreserva. Se concluye, por tanto, que el encendido de las
resistencias es necesario junto al sistema precalentador de amina, RC3323, para asegurar de

forma mas estable el proceso de desorcién del CO..

5.5. Resultados y discusién de la produccion de BIOEDAR generado

Del analisis de los resultados obtenidos en la planta de absorcion de CO; se puede resumir lo

siguiente:

e El reactivo DEA no es operativo en la instalacidon considerada debido a sus caracteristicas
fisico — quimicas (T2 fusién = 28 °C) y a la naturaleza experimental de la planta.

e La utilizacion del reactivo MDEA, con las condiciones de operacidon de la planta, no permite
absorber elevadas concentraciones de CO; por lo que no se consiguen concentraciones de
CH, elevadas en el BIOEDAR. Esto supone que la utilizacién de MDEA no sea considerada
una opcién bajo las condiciones estudiadas.

e Con el reactivo MEA se consiguen los mayores porcentajes de CH, en BIOEDAR, obteniendo
riquezas superiores al 95%. Para seleccionar la opcién de operacién mds adecuada se ha
tenido en cuenta las siguientes consideraciones:

o Para conseguir riquezas de CH4 en BIOEDAR en torno al 95% es necesario trabajar,
inicialmente, a una temperatura de desorcién de la amina por encima de 97 °Cen el
calderin precalentador de amina (RC3323), tanto con la disolucién de MEA al 20%
como al 40%.

o Trabajando con MEA al 40% aparecen dificultades operacionales debido a la elevada
densidad y al ensuciamiento de equipos. Por otro lado, el consumo de reactivo

trabajando con amina al 40% se duplica.
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o Trabajando por encima de 100 °C en el proceso de desorcién de CO; se sufre

pérdidas de reactivo por la parte superior de la torre de desorcién.

Es evidente la superioridad de la MEA sobre la MDEA porque ambas soluciones de MEA 20 y
40% logran una riqueza de CH4 de aproximadamente 96% a la salida de la Fase 2, planta de
absorcién de CO,, en comparacion con las soluciones de MDEA, que apenas alcanzan el 75%
(Figura 107). Esto se asocia con las eficiencias de absorcion de CO,, la MEA alcanza el 95%
mientras que la MDEA no llega al 60% (Figura 108). Resultados del mismo orden se obtienen en
la investigacion de D. B. B. Morero et al. (2011). De hecho, existen numerosos estudios que
también afirman la superioridad de la amina MEA sobre la MDEA en términos de rendimiento
de absorcién (Cavaignac et al., 2021; Leonzio, 2016; Privalova et al., 2013). Sin embargo, hay que
tener en cuenta que en nuestro proyecto se operd con biogds bruto real procedente de una
EDAR, mientras que en las referencias consultadas en la literatura se utilizdé biogas sintético o
un programa de simulacién. Por lo tanto, el hecho de que los resultados obtenidos en la planta
piloto con biogds real coincidan con las simulaciones de otros estudios (Tabla 92) es muy
satisfactorio. En relaciéon con la MEA, en nuestro caso, ambas concentraciones (20 y 40%)
consiguen grandes resultados de eficiencia de absorcién de CO,, pero la operacién con MEA 40%
fue mas complicada que con MEA 20%. Debido a su mayor densidad, generaba demasiada
suciedad en la planta piloto y provocaba ligeros problemas de obstruccion en algunas bombasy
conducciones. Este problema esta asociado al aumento de la viscosidad de la soluciéon cuando

la concentracién de la amina es alta (Han et al., 2022).
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Figura 108: Eficiencia de absorcion del CO; de cada amina.

Tabla 92: Resumen de referencias con distinta metodologia.
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REFERENCIA TIPO DE COMPOSICION SOLUCION DE RESULTADOS
INVESTIGACION DEL BIOGAS AMINA
TESIS Planta piloto en Biogas bruto MEA 20y 40% Superioridad de
una EDAR urbana procedente de la MEA 20 %.
MDEA 20y 40%
digestores
Composicion
anaerdbicos
después del
CH4: 73 % tratamiento:
C02:26 % CHa: 96 %
C02:3%
(Rajiman et al. 2021) Trabajo CO2: 40% MEA 30% MEA 30 > AMP
experimental en 40 > AMP 30%
Biogas sintético AMP 30y 40%
una columna de
absorcién
(B. Morero & Programa de CHa: 60% MEA 20% Superioridad de
Campanella, 2013) simulacién la DGA y MEA.
CO2: 35% DEA 35%
(ProMax @)
DGA 50%
MDEA 50%
MDEA 35 +
MEA 15%
MDEA 35 + DEA
15%
(Tippayawong & Trabajo Biogas procedente MEA 0,1 M Concentracion
Thanompongchart, | experimentalen | de una granja local después del
2010) laboratorio CHa4: 53,1% tratamiento:
CO2: 46,8% CHa: 98%
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residuos del maiz

CHa4: 55,6%

CO2: 44%

C02:1,3%
(Park et al., 2017) Unidad de Biogas bruto MEA 20y 30% | Concentraciones
separacién procedente de la después del
AMP 30%
experimental en digestién tratamiento:
laboratorio anaerobia de
CHa: >95%
lodos:
CO2: <2%
CHa: 65%
Superioridad de
C02: 33,5%
la AMP
(Leonzio, 2016) Simulacién con Simulacién de MEA 40% Superioridad de
un programa biogas bruto la MEA. Sin
KOH 30%
(ChemCad 6.3) procedente de una embargo, causé
agroindustria NaOH 20% el mayor
impacto
CHa4: 55%
ambiental.
CO2: 45%
A Mindaryani et al. Planta piloto Biogas sintético MDEA 20y Reduce la
2016 experimental 35,3% concentracion
CO2: 40%
de CO2de40a
17%. No hay
diferencias entre
las
concentraciones.
(Capra et al., 2018) Planta de Biogas procedente MDEA 50% Gran eficiencia
produccién de de digestion de absorcion del
MDEA + MEA
biometano anaerobia de CO2 (92%)
20%
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Una opcidén para mejorar el rendimiento de la MDEA se presenta en el estudio de B. Morero y
Campanella (2013). En esta investigacion, se utiliza una mezcla entre MDEA y MEA o DEA,
generando mejores resultados de absorcién de CO; debido a la formacién de la mezcla. La razén
de esta mejora es que la adiciéon de una amina primaria como la MEA o la DEA aumenta la tasa
de absorcién de la MDEA sin atenuar las ventajas que ofrece esta amina terciaria comentadas
anteriormente (D. B. B. Morero et al., 2011). Esto también se puede ver en la investigacion
realizada por Capra et al. (2018), donde comparan la accidn de una Unica solucién de MDEA con
una mezcla MDEA - MEA. Otra posibilidad para mejorar el rendimiento de la MDEA es la
combinacion de MDEA con PZ (Piperazina) como activador (Privalova et al., 2013). Segun los
resultados obtenidos en el estudio de Privalova et al. (2013), la absorcion de CO, de la mezcla
MDEA-PZ es mayor que la de MDEA. Incluso afirman que la eficiencia de absorciéon de CO; de

MDEA-PZ se acerca al rendimiento de la MEA.

e Losresultados obtenidos en el proceso de optimizacion de la fase AMEB, planta de absorcién
de CO,, para seleccionar el caudal de amina éptimo y el nimero de torres de relleno a
utilizar, han puesto de manifiesto las siguientes conclusiones:

o Al utilizar diferentes caudales de amina se han obtenido las mayores
concentraciones de metano a mayores caudales siendo los mejores 200 y 250 L/h
de disolucién de amina. Por ello, se ha seleccionado como punto éptimo el caudal
de 200 L/h debido a que el aumento de metano con el aumento a 250 L/h no es
significativo.

o Al variar el nUmero de torres de relleno, manteniendo el mismo caudal de amina, se
han obtenido porcentajes de metano muy bajos al utilizar una Unica torre, siendo
este biogas no apto para ser utilizado como biocarburante. Al aumentar el nimero
de torres de relleno, no se aprecia diferencia entre la utilizacién de dos a tres torres,
aunque se ha observado que el uso de una tercera torre de relleno aumenta
significativamente el porcentaje de oxigeno lo que es muy peligroso para la
compresion de biogds. Este aumento de oxigeno puede ser debido a que la torre

numero 3 no estuviera aislada completamente y se produjeran intrusiones de aire.
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Debido a esto, y a la economia del sistema, se ha seleccionado como nimero éptimo
dos torres de relleno para llevar a cabo el proceso de absorcion.

o Para evaluar el comportamiento del sistema de absorcién, operando en las
condiciones 6ptimas, se realizd la Fase 3 de la experimentacién, y asi se pudo
verificar el caudal minimo de amina necesario y el nimero de torres de relleno,
durante el cual los mejores resultados se han obtenido al trabajar con un caudal de

amina de 200 L/h y dos torres de absorcidn.

La temperatura es el pardmetro mas importante en este proceso, ya que controla la
competencia entre el equilibrio termodinamico y la cinética de absorcion. Elegimos diferentes
rangos de temperatura para analizar el funcionamiento de la MEA y la MDEA y, a medida que
aumenta la temperatura, la eficiencia de absorcion de CO, es mayor (Cavaignac, Ferreira, and
Guardani 2021; D. B. B. Morero et al. 2011). Sin embargo, cuando superamos los 98 °C, aparecen
dificultades de funcionamiento en la planta, ya que aumenta la presién en la columna vy, por
tanto, la viscosidad. La variacion de la temperatura en la columna de absorcidn estd
estrechamente relacionada con la concentracion de CHs a la salida. En los resultados obtenidos,
la concentracién de CHs no aumenta linealmente a medida que aumenta la temperatura. A
determinados niveles de temperatura, disminuye con respecto al nivel anterior. El ejemplo mas
claro de estas variaciones se produce con las soluciones MDEA, ya que la riqueza de CH,4
disminuye cuando la temperatura aumenta. De acuerdo con B. Morero y Campanella (2013),
esto puede deberse a la pérdida de agua que se produce en la columna de absorcion como
consecuencia del aumento de temperatura, generando una mayor cantidad de vapor de agua

que disminuye la concentracion de CH, en la salida.

Por otro lado, se observa que la eficiencia de absorcion de CO; de la MEA aumenta con la
temperatura. Sin embargo, se observa que no es un incremento lineal. Esto es especialmente
evidente en el caso de la MEA al 40%, ya que cuando se trabaja en torno a los 90 — 95 °C se
produce una disminucién de la eficiencia de absorcién por debajo del 80%. Este patrén también
esta presente en la investigacion de Tippayawong y Thanompongchart (2010), quienes afirman
que la curva de comportamiento de la MEA no es exactamente lineal y concluyen que una Unica
relacién lineal con un parametro (en nuestro caso la temperatura) puede no ser suficiente para

describir el comportamiento de la MEA. Sin embargo, la MDEA no se comportd tan bien como
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la MEA en este sentido, ya que hubo descensos en su rendimiento a determinados niveles de
temperatura. Una opcidn para mejorar los resultados obtenidos podria ser aumentar el caudal
de liquido de la amina, aunque esto conlleva un aumento del consumo energético en el proceso.
Leonzio (2016) obtuvo mejores resultados en la eficiencia de la MEA 40% cuando se aumento el
caudal, indicando que la absorcion de CO; es mayor, asi como la concentracidon de metano a la

salida.

Por ello, en las condiciones en las que se ha desarrollado la experimentacidn, los menores costes
operacionalesy el BIOEDAR con las mejores caracteristicas ([CH4] > 95%), se obtienen trabajando
con disoluciones de MEA al 20%, utilizando dos torres de relleno con un caudal de amina de 200
L/h cada unay a una temperatura inicialmente de 98 °C en el calderin precalentador de amina,

en el caso de no usarse las resistencias interiores de la torre de desorciéon de CO».

Del estudio de las temperaturas a lo largo de la torre de desorcidn, utilizando como fuente de
calefaccion el calderin precalentador de amina y dos resistencias térmicas en la torre, se

concluye:

o En los ensayos realizados, para seleccionar la temperatura O6ptima de
funcionamiento del calderin precalentador (RC3323) utilizando ademas las dos
resistencias térmicas de la torre de desorcidn (TIR832 y TIRreserva), se han obtenido
los mejores resultados a la temperatura de 85 °C, ya que, a mayor temperatura, el
resto de las temperaturas de las resistencias, TIR832 y TIRreserva, se disparaban y
el agua se ponia en ebullicion, evaporandose toda la mezcla, por ello las
concentraciones de CO; eran de 100 % CO.. Dicha ebullicién del agua no es deseable
ni para el proceso ni para las tuberias que contienen la amina porque producen
implosiones en la tuberia que pueden provocar la corrosidn de éstas y su deterioro
prematuro. Ademas, temperaturas inferiores no han conseguido desorber de forma
efectiva el CO..

o Al trabajar utilizando las dos resistencias de la torre (TIR832 y TIRreserva) como
Unica forma de calefaccion de esta, se ha comprobado que no generan el calor

suficiente para producir la desorcion. Sin embargo, al utilizar la combinacién del
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calderin con las resistencias, éstas consiguen mantener un rango de temperaturas
mas uniforme a lo largo de la torre que consiguen mejorar el proceso de desorcidn.

o Al trabajar usando uUnicamente el calderin precalentador de amina (RC3323), la
temperatura durante el proceso fluctia mds y se obtiene una desorcién mas
discontinua. Se concluye, por tanto, que el encendido de las resistencias es
necesario junto al sistema precalentador de amina para asegurar el proceso de
desorcion del CO,.

o Para que la desorcidn se dé de forma continua este control de temperatura debe de
ser mds preciso, por ello, consultando a una empresa especializada en
automatismos electrdénicos, se decidié cambiar el sistema de regulacién de potencia
de las resistencias del calderin precalentador de amina para lograr una temperatura

constante de amina a la entrada.

Y, en cuanto al andlisis del consumo de energia del proceso, aunque la solucién MEA absorbe
mas moles de CO; que la MDEA, genera un menor consumo de energia (Figura 109). La MEA al
20% en peso fue la mejor opcidn también en términos energéticos, ya que es la solucién que
consigue la mayor absorcion de CO; en moles y el menor consumo de energia. La MDEA fue la
amina que produjo el mayor consumo de energia, especialmente cuando se utilizaron las

temperaturas mas altas del rango propuesto (mas de 100 °C).
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Consumo energético por cada mol de CO, absorbido
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Figura 109: Comparativa consumo energético de cada amina.

Estos resultados no se asemejan a los obtenidos por B. Morero y Campanella (2013), ya que este
grupo afirmé que el reactivo mds costoso energéticamente era la MEA. Esto se debe a que es el
reactivo que requiere una mayor tasa de recirculacidn. Sin embargo, esta cuestidon no influye en
el presente estudio ya que la tasa de recirculacién adoptada fue la misma parala MEAy la MDEA.
Segun Carranza-Abaid et al. (2021), el consumo de energia estd relacionado con varios
requerimientos energéticos en el proceso: compresiéon, bombeo, sistema de refrigeracion y
funciones del sistema de enfriamiento. Todos estos equipos tienen un mayor consumo cuando
el calor aportado en la columna de desorcién es elevado como en este trabajo (90 - 100 °C). La
mayoria de las referencias afirman que el consumo energético del proceso de absorciéon quimica
estd en un rango de 0,1 - 0,3 Kwh/Nm? de biogés (Rafiee et al., 2021). Sin embargo, no incluyen
el consumo de energia asociado a la amina de regeneracion, ya que autores como Nguyen et al
(2021) y Ahmed et al (2021), exponen que la amina de regeneracion tiene un coste de 0,4 - 0,8

Kwh/Nm?3. En este trabajo, el consumo de energia esta asociado a todo el proceso.

Otra causa que conduce a una mayor demanda energética es el aumento de la tasa de

recirculacién de la amina, ya que es necesario suministrar mas calor (Cavaignac, Ferreira, and
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Guardani 2021). Una posibilidad de optimizar el consumo energético derivado de la recirculacion
es maximizar la potencia de cada volumen unitario circulado (B. Morero & Campanella, 2013).
De hecho, antes de iniciar este estudio se realizaron varias pruebas experimentales sobre la tasa
de recirculacidon de amina con diferentes caudales: 100, 200, 250 y 300 L/h. Sin embargo, sélo
se considerd la eficiencia de absorcion de CO; y la riqueza de CHa. Por lo tanto, se eligieron 300
L/h para ambas aminas, MEA y MDEA. En algunos estudios, el caudal de recirculacién de MDEA
es menor que en el caso de MEA, y se consigue menos eficiencia en la absorcidn de CO, (Barzagli
et al., 2014; B. Morero & Campanella, 2013). Por lo tanto, es conveniente utilizar el mismo

caudal de recirculacidn de amina para ambas aminas para lograr mejores resultados.

Por su parte, Cavaignac, Ferreira y Guardani (2021) llegaron a la conclusién de que la mezcla de
reactivos (en este caso MDEA-DGA) daba lugar a una disminucion de la demanda de energia, lo
que indica claros beneficios econdmicos para el proceso. En el caso de la mezcla MEA - MDEA,
se debe considerar la posibilidad de un mayor consumo de energia. Capra et al. (2018)
encontraron que la energia térmica requerida para la regeneracién de la solucion de amina de
la mezcla MDEA - MEA (20 - 20%) era mayor que para la solucion MDEA (50%) sola.
Argumentaron que esto se debia al calor necesario para la reaccién de descomposicion del
carbamato y a la menor concentracidn de las aminas en la mezcla. Por lo tanto, las mezclas de

aminas podrian considerarse en futuras investigaciones.

En relacidn con la eficiencia de la MEA frente a la MDEA, los requerimientos energéticos indican
valores del mismo orden que los relacionados con las investigaciones y simulaciones de gas de
sintesis consultadas en la literatura: el proceso de desorcion es el que mas energia consume,
independientemente de la amina elegida. Esto se debe a que se necesita un aporte calérico muy
elevado para desorber el CO, de la amina saturada, llegando a unas necesidades energéticas en
la instalacion de nuestro proceso del 10,20% en la etapa de absorcion, 88,40% en la desorcién

de CO,y 1,40% en el secado del BIOEDAR.
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5.6. Costes de la planta piloto

El coste de cualquier planta de purificacion y mejora de biogds depende del tamafiio y capacidad
de la planta, concentracion de impurezas contenidas en la corriente de biogds, coste energético
y periodo de recuperacién de la inversidn inicial (Rafiee et al., 2021). Varios estudios consultados
en la bibliografia afirman que el coste operacional de una planta de absorcién quimica ronda los
0,112 €/m3 de biogas tratado (Carranza-Abaid et al., 2021). Sin embargo, este valor se ha
calculado a partir de plantas con mayor escala que la del presente estudio (10 Nm3/h). En
relacidn con los costes de inversién y mantenimiento (Tabla 93), se puede observar que son
menores que los datos expuestos por Khan et al., (2021) en la Tabla 7: Comparacion entre las
distintas tecnologias de biogas "upgrading" (Khan et al., 2021)., ya que la planta del presente

estudio es experimental y no de gran escala.

Tabla 93: Costes de inversion y de mantenimiento de la planta piloto de limpieza y absorcién
del CO;, del biogas.

Coste de inversion (282.972 €) ABICEC: 150.000 €

AMEB y compresién: 132.972 €

Coste de mantenimiento (32.040 €/afio) ABICEC: 16.020 €/afio

AMEB y compresion: 16.020 €/afio

Entre los costes de mantenimiento quedan incluidos conceptos tales como: equipo
desulfurizacién de biogds, equipo de extraccion de CO,, equipo de secado de biogas,
automatizacion, cubetos de retencién, sondas pH y redox, equipos de enfriamiento y
condensacion, sistema de toma de muestras de CO; y sistema de integracion de datos entre
otros. De aqui se desprende que el coste operacional de la planta del presente estudio (10
Nm?3/h), ascienda a 0,365 €/m?3 de biogds tratado, tres veces superior al coste de los estudios

consultados en la bibliografia debido al caracter experimental de la planta.
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En la presente Tesis se ha estudiado un proceso de purificacidon de biogas trabajando en una
planta piloto para la limpieza y mejora del biogas procedente de la digestién anaerobia de una

EDAR mediante el método de absorcidon quimica.

El objetivo era purificar y mejorar lo maximo posible el biogas de la digestion anaerdbica para

lograr una alta concentracién de metano y utilizarlo como biocombustible en vehiculos.

El proceso consta, basicamente, de las siguientes fases:

e Fase ABICEC, planta de limpieza de biogas
e Fase AMEB, planta de absorcién de CO,

e Fase de compresién y almacenamiento del biogas

6.1. Conclusiones sobre la etapa ABICEC

Esta fase ha consistido en la limpieza del biogas proveniente de los biodigestores a través de
distintas etapas donde se purifica de manera selectiva los compuestos traza indeseables, sobre
todo el acido sulfhidrico. Se utilizan determinados compuestos quimicos, que previamente se
seleccionaron a través de estudios bibliograficos para llevar a cabo la eliminacidn de los
contaminantes presentes. Tratando el biogds de forma selectiva resulta de estas etapas una
corriente gaseosa compuesta Unicamente por metano (CH4) y didxido de carbono (CO,). Esta
fase de la investigacidon ha consistido en la optimizacion de la desulfurizacién del biogas. En este
caso, ese proceso se ha llevado a cabo por via quimica, utilizando un sistema de torres de lavado

con material de relleno o scrubbers.
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Las conclusiones que se han extraido del andlisis de los resultados obtenidos han sido las

siguientes:

e La concentracion de H.S de entrada a la planta oscilé desde un minimo de 579 ppm a un
maximo de 6.790 ppm. La media fue de 3.349 ppm.

e Con relacion a las concentraciones volumétricas de compuestos organosulfurados se
observa que en el punto de muestreo 1 (entrada a la planta piloto, biogas bruto), (Figura 57:
Esquema de los puntos de muestreo en la planta piloto de limpieza del biogas (Fase
ABICEC).), el compuesto que aparece en mayor concentracion es el acido sulfhidrico, siendo
despreciables la presencia de los demds compuestos organosulfurosos frente a éste.
También se manifiesta en el paso del punto 2 al punto 3 una gran bajada de concentracién
en la composicién de acido sulfhidrico; esto se debe a que el biogds ha atravesado la torre
basica donde se ha eliminado casi por completo el H,S. Asimismo, esta concentracion sigue
disminuyendo en el punto 5 gracias a que la corriente de llegada a este punto ha atravesado
las torres de carbén activo.

e El sistema funciona mejor para una horquilla de pH en la torre basica (NaOH), T3 de 10,5-
11, que para un rango de pH en T3 de 9,5-10.

e Independientemente de la fase de trabajo, existe una correlacién bastante buena entre la
concentracién de entrada y la de salida, en el sentido de que para una concentracién menor
a 2.000 ppm de H,S de entrada, la concentracién de salida fue sistemdticamente préxima a
0, mientras que, a partir de ahi, como es de esperar, a mayor concentracién de entrada,
mayor concentracion de salida.

e Sien vez de concentraciones, hablamos en términos de rendimientos, en el caso de que la
concentracién de entrada de H,S sea menor a 2.000 ppm, la conclusidn anterior también es
valida, mientras que para concentraciones de entrada de H,S superiores a 2.000 ppm, se
cumple la misma tendencia que para concentraciones de salida, pero la dispersidn de puntos
es bastante mayor.

e En las tablas resultantes de los analisis para los hidrocarburos lineales y aromaticos, todos
los muestreos revelan que las concentraciones de estos estan por debajo del limite de

deteccion calibrado en los equipos analiticos. El limite de deteccién de los hidrocarburos

Pagina 271 de 293



6. CONCLUSIONES GENERALES

lineales es 5ppm para C7 (heptano) hasta C10 (decano) y 10 ppm para C11 (undecano) hasta
C25 (pentaeicosano). Y el limite de deteccidn de los hidrocarburos aromaticos es 2ppm.

Lo mismo ocurre con los siloxanos, los resultados obtenidos se encuentran en
concentraciones por debajo del limite minimo de concentracién calibrado en el equipo (<0,1

ppm).

El anadlisis estadistico indica que no existen diferencias significativas entre las diferentes
fases de estudio, salvo la fase 2 (Torre basica, T3, a pH = 9,5-10) y la Fase 4 (Torres acida 'y
basica, T14T3, a pH =9,5-10) que claramente son las peores fases de todas, mas aun, cuando
se habla en términos de concentracion de salida, ya que esa falta de significancia estadistica
es de menor magnitud para el caso de que hagamos el estudio con los rendimientos.

Uno de los puntos principales de esta primera fase de estudio era confirmar si podemos
prescindir de varias torres de lavado o no, ya que éste es un extremo que se ha estudiado
para gases procedentes de la renovacion de aire de edificios en depuradoras; sin embargo,
no se dispone de tanta informacidn al respecto si se trata de gases de la digestidon
anaerdbica, que contienen una concentracion de H,S mucho mds elevada. Llegados a este
punto se decidié descartar la fase 7 (Torres acida, oxidativa y basica, T1+T2+T3, a pH = 10,5-
11) ya que proporcionaba unos resultados muy parecidos a las fases 1y 5, pero requeria 3
torres, frente a las otras que daban el mismo resultado sdlo con dos o una, con el
consiguiente ahorro de costes de instalacion y simplicidad en la explotacién del sistema.

En este sentido y en base a los estudios realizados exclusivamente para las fases 1 (Torre
basica, T3, a pH = 10,5-11) y 5 (Torres oxidativa y basica, T2+T3, a pH = 10,5-11), se pueden
afirmar los extremos siguientes:

o Podemos prescindir de la torre T1, esto es, la fase acida con H,SO4, cuyo objeto es
principalmente la eliminacién de gases de nitrégeno.

o En cualquiera de las fases, la concentracion de salida de los diferentes compuestos
diferentes al H,S, es menor al minimo detectable por los métodos de laboratorio
normalizados que se han utilizado para su analisis.

o Los resultados obtenidos para la utilizacién de la torre T3 (Fase 1, Torre basica,
NaOH, a pH = 10,5-11) exclusivamente y las torres T2+T3 (Fase 5, Torres oxidativa y

basica, NaClO + NaOH, a pH = 10,5-11) conjuntamente, no presentan diferencias
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estadisticamente significativas, aunque resultan ligeramente mejores en el caso de
uso exclusivo de la torre basica, T3.

o Luego, por esta razén, y por cuestiones economicistas derivadas, se recomienda el
uso exclusivo de la Torre basica T3, trabajando en un rango de pH de 10,5-11.

e Como resultado de la caracterizacidn realizada del biogds a la entrada de AMEB, planta
de absorcion de CO,, se concluye que las concentraciones de los compuestos traza
analizados estan por debajo de los limites de deteccidn de los equipos analiticos. Al no
contener dichos compuestos contaminantes, el biogas es apto para la experimentacion
con la fase AMEB puesto que hemos confirmado que la corriente contiene una amplia
concentracién de CO, y de metano, que a la vez refleja la eficacia de la limpieza realizada

al mismo en la fase ABICEC anterior.

6.2. Conclusiones sobre la etapa AMEB

La planta piloto operd con un caudal de 10 Nm3/h de biogas bruto. Esta fase ha consistido en la
separacion de la corriente de biogds limpio, compuesto principalmente por CHs y CO3, en dos
corrientes independientes, una rica en CO, y otra rica en CHs, que llamamos BIOEDAR, mediante

un proceso de absorcién quimica a bajas presiones con disoluciones de aminas.

El destino final de la corriente rica en metano es el aprovechamiento como combustible de
automociodn, por lo que un aspecto importante a considerar ha sido el porcentaje de este gas en
la corriente resultante. En términos de aumentar la eficiencia del BIOEDAR obtenido, interesan
aquellas corrientes resultantes que presenten un contenido en CH; superior al 95%, pero
también se ha valorado los costes energéticos asociados al tratamiento, fundamentalmente en
la regeneracion del reactivo, para conseguir un aprovechamiento medioambientalmente

sostenible de un residuo generado en la EDAR.

En resumen, las principales variables operativas fueron la temperatura y la concentracién de la
amina aplicada. Tras una revisidn bibliografica sobre la eficiencia de las aminas y teniendo en
cuenta criterios econdmicos, las soluciones utilizadas como absorbentes de CO, fueron el 20 y

el 40% de MEA y MDEA. En cuanto a la temperatura, el rango elegido para la MEA fue entre 89
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- 100 °C, mientras que para la MDEA fue entre 90 - 107 °C. Estos rangos de temperatura se
seleccionaron tras varios ensayos en los que se estudié la evolucion de las temperaturas a lo
largo de la torre de desorcién en funcidn del tiempo, de las diferentes temperaturas fijadas en
el calderin precalentador de aminas y del % de concentracién de CO; desorbido. La temperatura
maxima se ha establecido en funcién de las limitaciones de funcionamiento de la instalacién y
de las condiciones 6ptimas de trabajo para las propiedades fisico-quimicas de las aminas en
estudio. Por otro lado, el caudal de recirculacién de la amina regenerada se mantuvo constante

en 300 L/h para las tres columnas de absorcidn.

Es evidente la superioridad de la MEA sobre la MDEA porque ambas soluciones de MEA 20 y
40% logran una riqueza de CH; de aproximadamente 96% a la salida de la Fase 2, planta de
absorcién de CO,, en comparacion con las soluciones de MDEA, que apenas alcanzan el 75%
(Figura 107). Esto se asocia con las eficiencias de absorcion de CO,, la MEA alcanza el 95%
mientras que la MDEA no llega al 60% (Figura 108). En relacion con la MEA, en nuestro caso,
ambas concentraciones (20 y 40%) consiguen grandes resultados de eficiencia de absorcion de
CO., pero la operacidn con MEA 40% fue mdas complicada que con MEA 20%. Debido a su mayor
densidad, generaba demasiada suciedad en la planta piloto y provocaba ligeros problemas de
obstruccion en algunas bombas y conducciones. Este problema esta asociado al aumento de la

viscosidad de la solucién cuando la concentracién de la amina es alta (Han et al., 2022).

La temperatura es el parametro mas importante en este proceso, ya que controla la
competencia entre el equilibrio termodindmico y la cinética de absorcion. Elegimos diferentes
rangos de temperatura para analizar el funcionamiento de la MEA y la MDEA vy, a medida que
aumenta la temperatura, la eficiencia de absorcion de CO, es mayor (Cavaignac, Ferreira, and
Guardani 2021; D. B. B. Morero et al. 2011). Sin embargo, cuando superamos los 98 °C, aparecen
dificultades de funcionamiento en la planta, ya que aumenta la presién en la columna vy, por
tanto, la viscosidad. La variacion de la temperatura en la columna de absorcidn estd
estrechamente relacionada con la concentracién de CH,4 a la salida. En los resultados obtenidos,
la concentracién de CHs no aumenta linealmente a medida que aumenta la temperatura. A

determinados niveles de temperatura, disminuye con respecto al nivel anterior. El ejemplo mas
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claro de estas variaciones se produce con las soluciones MDEA, ya que la riqueza de CH,4

disminuye cuando la temperatura aumenta.

Por otro lado, se observa que la eficiencia de absorcién de CO, de la MEA aumenta con la
temperatura. Sin embargo, se observa que no es un incremento lineal. Esto es especialmente
evidente en el caso de la MEA al 40%, ya que cuando se trabaja en torno a los 90 — 95 °C se

produce una disminucion de la eficiencia de absorcion por debajo del 80%.

Como conclusiéon general, la eliminacién del CO; de la corriente de gas se consigue mediante el
uso de MEA y MDEA. Tanto para la solucidn de MEA al 20% como para la de 40%, se obtuvieron
efluentes de biogas con los mayores porcentajes de CH4, presentando niveles de riqueza
superiores al 95%. En cambio, con el reactivo MDEA no se alcanzaron los rendimientos de
produccién de CH4 deseados (95%) en las condiciones de operacion de la planta piloto y, por

tanto, no se consiguio la riqueza de biometano requerida para su uso como biocombustible.

Los resultados obtenidos en el proceso de optimizacién de la fase AMEB, planta de absorcion de
CO,, para seleccionar el caudal de amina 6ptimo, con MEA 20%, y el nimero de torres de relleno
a utilizar, han puesto de manifiesto las siguientes conclusiones:

o Al utilizar diferentes caudales de amina se han obtenido las mayores
concentraciones de metano a mayores caudales siendo los mejores 200 y 250 L/h
de disolucién de amina. Por ello, se ha seleccionado como punto éptimo el caudal
de 200 L/h debido a que el aumento de metano con el aumento a 250 L/h no es
significativo.

o Alvariar el nimero de torres de relleno, manteniendo el mismo caudal de amina, se
han obtenido porcentajes de metano muy bajos al utilizar una Unica torre, siendo
este biogas no apto para ser utilizado como biocarburante. Al aumentar el nimero
de torres de relleno, no se aprecia diferencia entre la utilizacién de dos a tres torres,
aunque se ha observado que el uso de una tercera torre de relleno aumenta
significativamente el porcentaje de oxigeno lo que es muy peligroso para la
compresion de biogas. Este aumento de oxigeno puede ser debido a que la torre

numero 3 no estuviera aislada completamente y se produjeran intrusiones de aire.
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Debido a esto, y a la economia del sistema, se ha seleccionado como nimero 6ptimo
dos torres de relleno para llevar a cabo el proceso de absorcion.

o Para evaluar el comportamiento del sistema de absorcién, operando en las
condiciones 6ptimas, se realizé la Fase 3 de la experimentacién, y asi se pudo
verificar el caudal minimo de amina necesario y el nUmero de torres de relleno, tras
el cual se han obtenido los mejores resultados al trabajar con un caudal de amina

de 200 L/h y dos torres de absorcidn.

Del estudio de las temperaturas a lo largo del proceso de desorcidn, utilizando como fuente de
calefaccion el calderin precalentador de amina y dos resistencias térmicas en la torre, se

concluye que:

o En los ensayos realizados, para seleccionar la temperatura Optima de
funcionamiento del calderin precalentador (RC3323) utilizando ademas las dos
resistencias térmicas de la torre de desorcion (TIR832 y TIRreserva), se han obtenido
los mejores resultados a la temperatura de 85 °C, ya que, a mayor temperatura, el
resto de las temperaturas de las resistencias, TIR832 y TIRreserva, se disparaban y
el agua se ponia en ebullicién, evaporandose toda la mezcla, por ello las
concentraciones de CO; eran de 100 % CO,. Dicha ebullicién del agua no es deseable
ni para el proceso ni para las tuberias que contienen la amina porque producen
implosiones en la tuberia que pueden provocar la corrosién de éstas y su deterioro
prematuro. Ademas, temperaturas inferiores no han conseguido desorber de forma
efectiva el CO..

o Al trabajar utilizando las dos resistencias de la torre (TIR832 y TIRreserva) como
Unica forma de calefaccion de esta, se ha comprobado que no generan el calor
suficiente para producir la desorcion. Sin embargo, al utilizar la combinacién del
calderin con las resistencias, éstas consiguen mantener un rango de temperaturas
mas uniforme a lo largo de la torre que consiguen mejorar el proceso de desorcion.

o Al trabajar usando Unicamente el calderin precalentador de amina (RC3323), la
temperatura durante el proceso fluctia mds y se obtiene una desorcién mas

discontinua. Se concluye, por tanto, que el encendido de las resistencias es
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necesario junto al sistema precalentador de amina para asegurar el proceso de
desorcion del CO,.

o Para que la desorcidn se dé de forma continua este control de temperatura debe de
ser mds preciso, por ello, consultando a una empresa especializada en
automatismos electrdénicos, se decidié cambiar el sistema de regulacién de potencia
de las resistencias del calderin precalentador de amina para lograr una temperatura

constante de amina a la entrada.

Las mejores condiciones operativas para obtener BIOEDAR con una pureza superior al 95% se
obtienen con el uso del reactivo MEA 20%, con un caudal de amina de 200 L/h y dos torres de
absorcién. El proceso de desorcion de CO; de la amina se consigue con una temperatura dptima
de 85 °C en el calderin precalentador utilizando ademas las dos resistencias térmicas de la torre

de desorcidn (TIR832 y TIRreserva) que alcanzan temperaturas superiores a 92 °C.

6.3. Conclusiones sobre la etapa de Compresion de BIOEDAR: produccion
de biocombustible

Tal y como se explicé en la seccién de materiales y métodos, la fase AMEB, planta de absorcién
de CO,, recibe un caudal limpio de biogds (CHs y CO,) de aproximadamente 9,3 Nm3/h. Tras
completar el proceso de absorcién quimica, se genera un caudal de biometano de alrededor de
6 Nm3/h. Desde el punto de vista del biocombustible, por cada 100 Nm3/h de BIOEDAR generado
tras la fase AMEB, se obtiene 62 Nm3/h de biocombustible, suficiente para abastecer a cuatro
vehiculos de una autonomia de 420 km cada uno. Comparando los valores de emisién de CO,,
los vehiculos del proyecto que funcionaban con este BIOEDAR generaban 138 g CO,/km,
mientras que un vehiculo diesel convencional emite 170 g CO,/km de media. Con este dato, y
considerando la autonomia del vehiculo objeto de estudio (420 km), se deduce que los vehiculos
del proyecto que funcionaban con BIOEDAR generan 14 Kg CO, menos que un vehiculo

convencional en ese rango de autonomia. Este aspecto es crucial para la aproximacién hacia un

Pagina 277 de 293



6. CONCLUSIONES GENERALES

futuro mds sostenible en el que se pretende disminuir las emisiones de gases de efecto

invernadero y apostar por un sistema energético renovable.

Por lo tanto, se concluye que el biogds producido en el proceso de digestién de EDARs urbanas
estd altamente cualificado para la produccién de biometano-BIOEDAR mediante el proceso de

absorcién quimica de CO,.

Es cierto que en las ultimas décadas no existia apenas interés por el uso de biogds en el
transporte. No obstante, en los ultimos afios, se ha comenzado a generar cierto interés cuando
se trata de biogds mejorado en biometano comprimido (Dahlgren, 2020). Esto se debe a

beneficios como la menor emisién de CO,, tal y como se ha demostrado en la presente Tesis.
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A pesar de haber obtenido resultados exitosos en la presente tesis, como la eliminacidn total de
impurezas del biogas bruto, riqueza de biometano del 96% y eficiencia de absorcién del CO,
cercana al 95%, se puede mejorar en vista a futuras investigaciones. De hecho, segun la
bibliografia consultada el proceso de absorcidn quimica es capaz de obtener biometano con una
riqueza préxima al 99%. Esto seria completamente crucial para conseguir una mayor cantidad

de biocombustible de automocion.

El siguiente paso en esta investigacion es utilizar otros disolventes aminicos y diferentes
condiciones de operacidn para superar la riqueza del biometano y reducir el consumo energético
obtenido en el presente estudio. Ademas, se puede considerar otro tipo de estudio sobre la
valorizacion del biogas u otra tecnologia de mejora del biogds, ya que existe la necesidad de

difundir el uso del biogas como una de las principales energias renovables en diferentes areas.

Por otro lado, seria interesante investigar sobre algin método para producir mayores
cantidades de biogas. Por ejemplo, Ugwu & Enweremadu (2020) afirman que el uso de aditivos
quimicos con base de hierro en el proceso de digestidn anaerobia puede mejorar la calidad del

biogas, lo cual se traduce en mayor riqueza de metano.

Adicionalmente, otro aspecto que podria ser mejorado es el consumo energético de la fase
AMEB, ya que ha sido levemente mayor en comparacién con los datos que se exponen en la
bibliografia. Por tanto, se podrian analizar diferentes materiales y metodologias de trabajo como
distintas soluciones o mezclas de amina que podrian ser beneficiosas para el rendimiento de
absorciéon del CO, o para disminuir el consumo energético. Mezclas de aminas como

MEA/MDEA, MEA/PZ o MDEA/PZ han sido contrastadas y sus resultados muestran incrementos
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en la capacidad de absorcidn del CO, y reducciones en los costes de regeneracion de la amina

(Leonzio, 2016).

Por ultimo, el biogas posee un gran potencial para convertirse en una energia renovable
indispensable en el futuro debido a sus usos medioambientales como el biocombustible y la
produccién energética. Ademas, existen otros usos bastante atractivos como la valorizacién de
los residuos fermentados del biogds. Concretamente, en la investigacion de Marousek and
Gavurova (2022) se trabajoé con dichos residuos fermentados para recuperar fosforo, siendo uno
de los nutrientes mas caros en términos agronédmicos. Por ello, es importante saber que existen
otras propuestas tecnoldgicas que son actualmente interesantes, las cuales pueden ser
complementarias a la presente Tesis. Todas ellas con un propdsito comun: el maximo uso del
biogds generado en instalaciones industriales dentro de un marco basado en una economia

circular sostenible.
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