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En  este  capítulo  se  describen  el  sistema  experimental  utilizado  para  la 

realización  de  los  experimentos  de  reformado  de  glicerina  con  agua  supercrítica 

(SCWR),  con  y  sin  catalizador,  y  los métodos  analíticos usados en  los  análisis de  las 

muestras  tomadas.  Además  de  los  equipos  y métodos  de  análisis  utilizados  en  el 

estudio  experimental,  se  incluye  una  descripción  de  las  diferentes  herramientas 

informáticas utilizadas en  los otros estudios  realizados en esta  tesis, que  son Aspen 

Plus, CapCost y SimaPro. 

 

2.1. Sistema experimental 

La instalación experimental consiste en una planta a escala piloto localizada en 

los  laboratorios  del Departamento  de  Ingeniería Química  y Ambiental  de  la  Escuela 

Técnica Superior de  Ingeniería de Sevilla.  La Fig.2.1  ilustra un diagrama básico de  la 

planta piloto de SCWR, que muestra los equipos principales y que incluye el control y la 

instrumentación. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.2.1. Esquema básico de la planta piloto de SCWR. 

 

Horno eléctrico

TT
107 TT
107
TT
107

Bomba

HPLC 

Disolución 

agua y glicerina

TT
101

TIC
101

SSR

TT
102

TIC
102

SSR

TT
104

TIC
104

SSR

TT
105

TIC
105

SSR

SP SP

TT
103 

TIC 
103

SSR 

SP SP SP

TT
106

TIC
106 

SSR 

SP

TT
101

TIC
101

SSR

TT
102

TIC
102

SSR

TT
104

TIC
104

SSR

TT
105

TIC
105

SSR

SP SP

TT
103
TT
103

TIC
103
TIC
103

SSRSSR

SP SP SP

TT
106
TT
106

TIC
106
TIC
106

SSRSSR

SP

TT 
109 TT
109
TT
109

Enfriador 

TT
108
TT
108
TT
108

PT 
110 PT
110
PT
110

PC
110
PC
110

V1

Separador 

L-G 

PT 
111 PT
111
PT
111

LSH
113 LSH
113
LSH
113

LSL
113 LSL
113
LSL
113

LC
113
LC
113

TT
112
TT
112
TT
112

Líquido

V3

PC

Cromatógrafo

de gases 

Filtro 

coalescente FT 
114 FT
114
FT
114

PC
111
PC
111

V2

SP = 3-10 atm

V4

V5

FI 
115 FI
115
FI

115

SP= 240 bar

Venteo

Muestra 

a analizar

V0



 
    Capítulo 2 

    40 

 

Una mezcla de agua y glicerina se bombea a la presión deseada y se calienta a 

la temperatura de operación dentro de un horno eléctrico, en el que se encuentra el 

reactor de reformado. El gas producto con el exceso de agua supercrítica que sale del 

reformador se enfría en un  intercambiador de calor y  se expande en una válvula de 

regulación de presión. El agua condensada se separa de la corriente de gas por medio 

de un separador de líquido‐gas, cuyo nivel se mantiene entre dos valores gracias a dos 

interruptores de nivel asociados a una válvula solenoide. La muestra  líquida se  toma 

del depósito de recogida que dispone el separador L‐G. 

 

El gas que sale del separador L‐G pasa por un  filtro coalescente para eliminar 

posibles  microgotas  de  líquido  y,  después  de  expandirse  a  presión  ligeramente 

superior a la atmosférica, se envía al cromatógrafo para analizar la muestra.  

 

La  Fig.2.2 muestra una  fotografía  general de  la planta piloto que  incluye  sus 

principales componentes: en  la parte superior, se puede ver el horno eléctrico donde 

se  encuentra  el  reactor  y,  en  la  parte  inferior,  se  observan  el  enfriador,  la  primera 

válvula de control de presión,  los dos  transmisores de presión, el  separador  líquido‐

gas, y el medidor de caudal de gas.  

 

 

  Fig.2.2. Vista general de la planta piloto de SCWR. 
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La Tabla 2.1 muestra las principales características de las unidades y equipos de 

la instalación. 

 

Equipo  Características 

Bomba HPLC  Doble pistón 
  Caudal máximo: 100 mL/min 
  Presión máxima: 276 bar 

Horno eléctrico  Potencia instalada:  30 kW 
  Temperatura máxima: 1100°C 
  Longitud calefactada: 2 m 

Intercambiador de calor  Carcasa tubo con doble espiral 

Separador L‐G  Altura: 800mm Diámetro ext:168 mm 
  Nivel de líquido máx/min: 300‐100 mm 

Cromatógrafo de gases  Detector FID y TCD 
  Gas portador: Helio 
  Columnas: tamiz molecular, porapack y 

Hayesep 

Filtro  Tipo coalescente 

Válvula de control 1  Actuador eléctrico 
  Presión aguas arriba: 240 bar (SP 1) 
  Presión aguas abajo: 3‐10 bar 

Válvula de control 2  Actuador eléctrico 
  Presión aguas arriba: 3‐10 bar (SP 2) 
  Presión aguas abajo: 1‐2 bar 

Termopares  Tipo K enrollados 

Transmisor de presión  Sensor tipo piezo‐resistivo 

Medidor de caudal másico  Tipo Coriolis 

Pantalla táctil  SCADA 
  Pantalla de 10” 

Tubing  Zona caliente: Inconel 625 
  Zona fría: AISI 316 

 

Tabla 2.1. Características principales de los equipos de la planta piloto de SCWR. 

 

La bomba usada es de tipo pistón especial para cromatografía (HPLC), capaz de 

comprimir la alimentación hasta 4000 psi (272 atm). El modelo usado es el  Prep 100, 

que  puede  impulsar  un  amplio  rango  de  caudal  (0,1–100 mL/min)  con  un  nivel  de 

pulsaciones  inferior al 2% gracias a su doble pistón y al amortiguador de pulsaciones 

que incorpora.  

 

La bomba Prep 100 está equipada con dos cabezales de acero inoxidable 316 de 

50 mL/min cada uno, a los que se les puede establecer un incremento de caudal de 0,1 
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mL/min. El amortiguador de pulsaciones es de tipo diafragma e incluye un transductor 

de presión aislado, de manera que no se genera un volumen muerto. De este modo, se 

consigue reducir las pulsaciones en el sistema hasta en un 90%.  

 

Como medida de  seguridad,  la bomba  se para automáticamente  si  la presión 

excede  el  límite  de  presión máxima  que  viene  determinado  por  el  tipo  de  cabezal, 

4000  psi  en  este  caso. Además,  la bomba  cuenta  con  una  válvula  de  cebado/purga 

integrada,  válvulas  a  la  entrada  y  salida  del  fluido  para  asegurar  la  exactitud  de  la 

bomba, y un filtro en la aspiración para evitar que posibles partículas sólidas dañen los 

cabezales.  La  presión  y  el  flujo  que  proporciona  la  bomba  se muestran  en  el  panel 

digital  frontal  mediante  LEDs  químicamente  resistentes,  y  que  se  pueden  variar 

mediante un panel táctil. En la parte trasera, la bomba cuenta con conexión USB y RS‐

232 para el control y la monitorización de los datos. La Fig.2.3 muestra una fotografía 

de la bomba descrita. 

 

 

Fig.2.3. Bomba HPLC empleada en la experimentación del proceso SCWR. 

 

Para aumentar la temperatura de la mezcla hasta la temperatura de reacción se 

dispone  de  un  horno  tubular  eléctrico  en  el  que  se  aloja  el  reactor  de  reformado 

(Fig.2.4).  El  horno  tiene  un  diámetro  en  el  interior  de  cámara  de  120 mm  y  una 

longitud  total  de  2200  mm.  Además,  incorpora  unas  tapas  con  un  diámetro 

ligeramente  superior  al del  reactor, que  se  colocan en  los extremos del horno para 

minimizar  las pérdidas de calor al exterior. La potencia de diseño del horno es de 30 

kW dividido en seis resistencias de 5 kW, con una longitud de 333 mm cada una. Las 6 

resistencias  tienen calidad Kanthal A1 de 2,8 mm de espesor, están embutidas en  la 
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pared  cilíndrica del horno  y dispuestas helicoidalmente a  lo  largo de  todo el horno. 

Cada resistencia está accionada por un relé de estado sólido, que recibe la señal de un 

controlador de temperatura asociado al termopar de cada zona. Los controladores PID 

(Eurotherm 3216CP5) se encuentran en un cuadro eléctrico dispuesto aparte, de modo 

que  el  control  de  la  potencia  disipada  en  el  horno  se  realiza  y  regula  de  forma 

independiente para cada  zona. El horno  incluye una estructura  soporte que permite 

colocarlo en posición horizontal a una altura de 1500 mm,  sosteniéndose en  cuatro 

patas de altura regulable para poder ajustar el horno de manera que pueda envolver al 

reactor.  

 

 

Fig.2.4. Horno eléctrico donde se sitúa el reactor de reformado en la planta experimental de SCWR. 

 

El reactor es de tipo tubular fabricado en  Inconel 625, que es una aleación de 

níquel, cromo y aluminio que contiene hierro, molibdeno y niobio como componentes 

principales. El Inconel se seleccionó como material del reactor debido a que tiene una 

alta  resistencia  mecánica  (tracción,  fluencia  y  resistencia  a  la  rotura)  a  altas 

temperaturas.  

 

La  longitud  del  reactor  es  de  2600 mm,  con  un  diámetro  exterior  es  9/16” 

(14,29 mm) y un diámetro  interior de 7,92 mm. De  la  longitud total del reactor, sólo 

2000  mm  están  en  el  interior  del  horno,  por  lo  que  dos  tramos  de  300  mm  se 

extienden más allá de cada extremo del horno.  
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Los accesorios  (conectores, adaptadores y uniones)   y el  tubing auxiliar de  la 

parte  caliente  de  la  planta  son  de  Inconel  625  y  utilizan  conexiones  roscadas  y 

conificadas para evitar fugas debido a las altas presiones de operación. 

 

El  enfriamiento  del  gas  se  realiza  en  dos  etapas:  la  primera  por  convección 

natural con el ambiente, y  la segunda etapa consiste en un enfriador helicoidal doble 

de  alta  eficiencia  que  utiliza  agua  de  red  para  refrigerar  (Fig.2.5).  Para  disminuir  el 

consumo del agua de  red,  se dispone de un aerorrefrigerador y un  circuito de agua 

cerrado. La unión de estas dos etapas de enfriamiento marca también el punto donde 

el material de la instalación pasa de ser Inconel 625 a acero inoxidable AISI 316. 

 

 

Fig.2.5. Enfriador de alta eficiencia con doble espiral empleado en la planta piloto de SCWR. 

 

En  la  salida  del  enfriador,  se  dispone  de  un  elemento  poroso  filtrante  para 

separar partículas de más de  1 mm  y  evitar que  se deterioren  las  válvulas  situadas 

aguas abajo. Para comprobar que  la corriente se enfría correctamente, se dispone de 

dos termopares tipo K a la entrada y salida de este equipo. Los dos lazos de control de 

presión  constan  de  un  transmisor  de  presión,  equipado  con  un  sensor  de  presión 

piezorresistivo de tipo diafragma, y una válvula de control. 

 

La primera válvula de control  se encuentra  justo antes del  separador  líquido‐

gas  y  se  encarga  de  que  la  presión  se mantenga  en  240  bar  aguas  arriba,  presión 

nominal de reformado. La segunda válvula de control se encuentra en la línea de gases 
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después del separador y tiene la misión de mantener una presión entre 3 y 10 bar para 

la  separación.  Ambas  válvulas  están  actuadas  mediante  un  motor  eléctrico  que, 

aunque  son más  lentos  que  los  neumáticos,  evitan  el  uso  de  aire  comprimido  de 

instrumentación y, por tanto, el uso de otro servicio más y su instalación asociada. 

 

El  separador  L‐G  tiene  un  diseño  muy  sencillo,  consistiendo  en  un  simple 

recipiente  de  acero  inoxidable  AISI  316  con  una  altura  de  800 mm  y  un  diámetro 

interno  de  168,3 mm,  y  un  espesor  de  chapa  de  3 mm;  la  entrada  del  fluido  es 

perpendicular  al  eje  de  la  vasija.  Con  este  diseño,  el  fluido  se  encuentra  con  un 

volumen  elevado,  baja  su  velocidad,  recogiendo  el  líquido  en  la  parte  inferior  y 

dejando  salir  el  gas  de  síntesis  con  una  mínima  cantidad  de  gotas  de  líquido 

arrastradas.  Como  los  equipos  dispuestos  en  la  línea  de  gas  son  sensibles  a  la 

humedad, se sitúa un filtro coalescente con cuerpo de aluminio y elemento filtrante de 

nylon para eliminar las gotas arrastradas. 

 

Para controlar el nivel en el separador se han colocado dos interruptores nivel 

de tipo vibratorio de tal forma que cuando el líquido llegue al interruptor de alto nivel, 

se  envíe  una  señal  a  la  válvula  solenoide  para  que  descargue  todo  el  líquido  hasta 

llegar al interruptor de nivel inferior. La separación de los interruptores se ha diseñado 

de tal forma que  la válvula solenoide se abra una o dos veces como mucho en un día 

de operación,  reduciendo  las perturbaciones en el sistema debidas a  la descarga del 

líquido retenido. En el separador L‐G se disponen un termopar tipo K y un transmisor 

de presión, así como una válvula de seguridad de sobrepresión. 

 

Finalmente,  la  corriente  gas  se  lleva  a  un  cromatógrafo  de  gases  (GC)  y  el 

líquido  se  muestrea  varias  veces  durante  la  prueba  y  se  analiza  mediante 

cromatografía  líquida  de  alta  resolución  (HPLC)  o  cromatografía  gaseosa  más 

espectrometría de masas para detectar los componentes presentes en la fase líquida y 

su concentración. 

 

El caudal de gas de síntesis que se obtiene en el proceso es demasiado elevado 

para introducirlo todo en el cromatógrafo, por lo que la mayor parte del gas se deriva 
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por  el  by‐pass  del  cromatógrafo.  Para  ello,  se  cuenta  con  un  sistema  de  venteo  y 

regulación del caudal al analizador, como se muestra en la Fig.2.6. Según el fabricante, 

al cromatógrafo debe operar con un caudal constante en torno a 40‐50 mL/min. Por 

ello,  se  ha  colocado  una  válvula  de  corte  y  un  rotámetro  para  ajustar  el  caudal, 

enviando el sobrante a chimenea. 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.2.6. Esquema de la instalación auxiliar para el análisis del gas de síntesis de la planta experimental. 

 

Además  de  helio  (gas  portador  y  make‐up)  y  aire  (para  movimiento  de 

válvulas), el cromatógrafo tiene un consumo de hidrógeno para mantener la llama del 

detector  FID.  Por motivos  de  seguridad,  se  tuvo  que  instalar  una  caseta  para  una 

botella de H2 en el exterior de los laboratorios donde se encuentra la planta. 

 

El sistema de adquisición de datos del proceso consiste en una pantalla táctil de 

10” a la que se envían todas las señales relativas a la instrumentación de la planta: 

 
 5 señales de temperatura 

 2 señales de presión 

 1 señal de caudal másico 

 

En  la  pantalla  principal  (Fig.2.7)  se  muestra  un  mímico  de  la  planta 

experimental donde se muestran  las temperaturas, presiones, caudal y  los puntos de 

consigna de presión. Si se pulsa en el botón “Menú” de la pantalla principal se accede 

al menú de la pantalla táctil donde se pueden seleccionar otras pantallas. 
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Fig.2.7. Pantalla táctil donde se registran y manipulan las variables de proceso. 

 

La pantalla táctil cuenta con una entrada USB donde se coloca un dispositivo de 

almacenamiento de datos para registrar, además de las cinco temperaturas, el caudal 

másico  y  las  dos  presiones,  así  como  las  alarmas  del  proceso,  el  estado  de  los 

detectores de nivel y de la electroválvula, los puntos de consigna de los controladores 

de presión y los valores de abertura de las válvulas. 

 

Como medida de seguridad, la pantalla tiene instalada una serie de alarmas que 

en caso de producirse ciertas condiciones emite un aviso y una señal acústica. Debido a 

las  condiciones  severas  de  presión  y  temperatura  a  las  que  opera  la  planta,  es 

necesario  tener  las medidas  de  seguridad  pertinentes  para  asegurar  al  trabajador. 

Dichas medidas de seguridad son: 

 

 Si la presión de salida de la bomba supera los 4000 psi (272 atm), la bomba se 

para automáticamente. 

 

 El  separador  líquido gas dispone de una válvula de  seguridad que  se abre en 

caso de sobrepresión. 
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 El  horno  cuenta  con  seis  controladores  independientes  de  temperatura,  que 

cortan  la corriente que alimenta  la resistencia asociada si se superan  los 1000 

ºC de temperatura. 

 

 Hay dos discos de ruptura, uno en la impulsión de la bomba y otro después del 

enfriador, que  se  rompen  si  se  supera  la presión a  la que están  tarados para 

disminuir  la  presión.  El  fluido  que  sale  es  conducido  por  un  tubing  a  la 

atmósfera. 

 

 El sistema de control de  la pantalla táctil controla  los niveles de presión en  la 

planta además de emitir una señal acústica en determinadas condiciones. 

 

 Todo el panel donde se instalan los equipos está cubierto por una mampara de 

policarbonato  que  impide  que  cualquier  pieza  o  fluido  que  pueda  salir 

disparado a causa de la presión pueda impactar contra una persona. 

 

 Una serie de detectores de CO, CO2, CH4  e H2 están dispuestos en el área de la 

planta para avisar de cualquier fuga en el sistema y evitar una explosión o una 

intoxicación. 

 

2.2. Materiales 

Los experimentos se  llevaron a cabo con agua desionizada y glicerina pura. La 

glicerina utilizada es de calidad PRS (Panreac).  

 

Para purificar el agua con la que se diluye la glicerina alimentada al proceso, se 

emplea un sistema de purificación que consta de un manómetro, un manorreductor, 

un filtro de carbón activo, una resina de intercambio iónico y un filtro de partículas de 

5 micras. 

 

Las especificaciones de la glicerina empleada pueden verse en la Tabla 2.2. 
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C3H8O3 Glicerina (RFE, USP, BP, Ph. Eur.) PRS‐CODEX     

MA= 92.10 CAS: 56‐81‐5        

Densidad: 1L~1.259kg,  1kg~0.794L       

ESPECIFICACIONES:        

Riqueza (C3H8O3) calc. s.p.s   99,0‐101,0%     

Identidad según Farmacopeas  s/e     

Densidad a 20/4°C   1257‐1261     

Índice de refracción n 20/D  1470‐1475     

LÍMITE MÁXIMO DE IMPUREZAS (%peso)       

       
Aspecto de la solución  s/e  Agua (H2O)  0,50% 

Color  s/e  Cloruro (Cl)  0,00100% 

Residuo de calcinación (en SO4)  0.01 %  Compuestos halogenados (en Cl)   0,00300% 

Disolventes residuales (Ph.Eur/USP)  s/e  Sulfato (SO4)  0,00200% 

Dietilenglicol y sustancias relacionadas (Ph.Eur.)  s/e  Amonio (NH4)  0,00100% 

Dietilenglicol (USP)   0,025 %  Metales pesados (en Pb)  0,00050% 

Etilenglicol (USP)  0,025 %  As   0,00015% 

Aldehídos (en CH2O)  0,0010 %  Cu  0,00050% 

Azúcares  s/e  Fe  0,00100% 

Acidez y alcalinidad  s/e  Ni   0,00050% 

Ésteres  s/e  Pb   0,00050% 

Tabla 2.2. Composición de la glicerina PRS‐CODEX empleada en los experimentos. 

 

La presión del agua de red se ajusta mediante un manorreductor, de modo que 

no  supere  el  valor  de  4  kg/cm2  (presión  máxima  de  operación  del  sistema  de 

purificación). A continuación, el agua atraviesa un filtro de carbón activo con el objeto 

de  eliminar  cloro  libre  contenido  en  el  agua  y  los  contaminantes  orgánicos  e 

inorgánicos contenidos en el agua.  

 

A  la  salida  del  filtro  de  carbón  activo,  el  agua  entra  a  la  columna  donde  se 

encuentran  las  resinas.  Estas  columnas  son  capaces  de  eliminar  todos  los  iones 

presentes en el agua pudiéndose conseguir un agua muy pura con una conductividad 

tan baja como 0,5 μS/cm. La gran mayoría de las impurezas disueltas en el suministro 

de agua son iones, como el calcio, sodio, cloruros, etc. 

 

La  columna  de  desionización  elimina  los  iones  del  agua  a  través  de  un 

intercambio  iónico. Los  iones cargados positivamente (cationes) y  los  iones con carga 

negativa  (aniones)  son  intercambiados  por  iones  hidrógeno  (H+)  e  hidroxilo  (OH‐) 
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respectivamente,  debido  a  una mayor  afinidad  de  la  resina  por  los  otros  iones.  El 

proceso de  intercambio  iónico se produce en  los sitios de unión de  las partículas de 

resina.  

 

Una  vez  agotada  la  capacidad  de  intercambio,  el  fabricante  retira  la  resina 

usada  y  la  cambia  por  otra  que  ha  sido  regenerada  con  ácido  concentrado  y  sosa 

cáustica eliminando los iones acumulados a través del desplazamiento físico, dejando a 

los iones de hidrógeno o hidroxilo en su lugar. 

 

Finalmente, el agua se dirige al  filtro de partículas donde se elimina cualquier 

partícula proveniente de la resina, y luego el agua se recoge en un bidón. 

 

El  catalizador  empleado  en  las  pruebas  experimentales  es  un  catalizador 

comercial  (Sigma Aldrich) a base de níquel con un soporte de alúmina  (Al2O3) y sílice 

(SiO2). La caracterización de catalizador se resume en la Tabla 2.3. 

 

Característica  Valor 

Superficie específica BET  166,2 m2/g cat 

Estructura cristalina  50% amorfo 

Volumen de poro  0,27 mL/g cat 

Diámetro de poro  6,02 nm 

Forma  Polvo 

Tabla 2.3. Caracterización del catalizar empleado en la pruebas del proceso SCWR. 

 

Aunque  la  forma  original  del  catalizador  sea  polvo,  para  evitar  que  el  lecho 

catalítico  sea  arrastrado  así  como  pérdidas  de  carga  elevadas,  el  catalizador  se 

comprime  en  pastillas  cilíndricas,  posteriormente  se muele  y,  finalmente,  se  tamiza 

hasta una granulometría entre 1,00 y 2,83 mm antes de disponerlo en el  interior del 

reactor. 
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2.3. Métodos analíticos 

2.3.1. Cromatografía 

La  composición  del  gas  se  mide  mediante  un  cromatógrafo  de  gases.  La 

cromatografía  de  gases  es  una  técnica  muy  utilizada  para  separar  los  diferentes 

compuestos  volátiles de una muestra.  La  fase móvil es un gas  inerte  (helio, en este 

caso), que transporta  la muestra gaseosa a través de  la columna cromatográfica. Los 

diferentes  compuestos  se  separan  en  función  de  su  grado  de  volatilidad  (punto  de 

ebullición,  peso molecular)  y  su  afinidad  por  la  fase  estacionaria  y,  finalmente,  son 

identificados  y  cuantificados  por  un  detector  cuya  respuesta  queda  recogida  en  el 

cromatograma. 

 

El cromatógrafo utilizado es de la marca Agilent modelo 7890A (GC), equipado 

con una pre‐columna Hayesep Q, otra columna de relleno tipo Porapak Q, una tercera 

columna  tipo  tamiz  molecular  5A,  y  un  detector  de  conductividad  térmica  (TCD), 

utilizando helio como el gas portador. Desde el TCD,  la muestra puede ser enviada a 

venteo o a un metanizador equipado con un segundo detector de ionización de llama 

(FID). Esta opción se utiliza para convertir las trazas de CO y CO2, no detectadas por el 

TCD  por  su  baja  sensibilidad  (inferior  a  1000  ppm),  en  CH4  para  que  pueda  ser 

detectado por el detector FID, que es más sensible. 

 

Los compuestos calibrados en el croma para su análisis son H2, CO, CO2 y CH4. El 

análisis completo tarda aproximadamente 12 min, operando a una temperatura entre 

60 y 100 °C. La Fig.2.8 muestra un ejemplo del cromatograma generado en el análisis. 

 

 

Fig.2.8. Ejemplo de un cromatograma de un análisis del gas producto. 
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La conversión de la glicerina y la formación de compuestos intermedios en las 

pruebas realizadas sin catalizador se analizaron por medio de cromatografía líquida de 

alta  resolución  (HPLC), utilizando un cromatógrafo  tipo Varian 356‐LC equipado con 

un  detector  de  índice  de  refracción  y  un  columna Hi‐Plex H  con  agua  desionizada 

como eluyente. En la cromatografía líquida, a diferencia de la cromatografía gaseosa, 

la fase móvil es un  líquido que fluye a través de  las columnas que contiene a  la fase 

fija.  La  separación  cromatográfica  en  HPLC  es  el  resultado  de  las  interacciones 

específicas entre  las moléculas de  la muestra en ambas  fases  (móvil y estacionaria). 

Como  ventaja,  la  cromatografía  líquida de alto  rendimiento no está  limitada por  la 

volatilidad o la estabilidad térmica de la muestra. 

 

2.3.2. Cromatografía gaseosa y espectrometría de masas 

Para analizar las muestras recogidas en las pruebas con catalizador se empleó la 

cromatografía gaseosa y espectrometría de masas  (GC‐MS)  [1]. La muestra  inyectada 

en el  cromatógrafo de gases  se  separa en  la  columna  cromatográfica obteniendo  la 

elución sucesiva de los componentes individuales aislados que pasan inmediatamente 

al espectrómetro de masas. Cada uno de estos componentes se registra en forma de 

pico cromatográfico y se identifica mediante su respectivo espectro de masas. En este 

proceso,  el  espectrómetro  de  masas  (Ultra  Shimadzu  QP  2010),  además  de 

proporcionar  los  espectros,  actúa  como  detector  cromatográfico  al  registrar  la 

corriente  iónica  total  generada  en  la  fuente  iónica,  cuya  representación  gráfica 

constituye el cromatograma. 

 

2.3.3. Microscopio  de  barrido  electrónico,  espectroscopía  de  energía  dispersiva  y 

espectroscopía Raman 

La  microestructura  del  residuo  de  carbono  generado  y  las  muestras  de 

catalizador  se  caracterizaron mediante microscopio de barrido electrónico  junto  con 

espectroscopía por energía dispersiva (SEM‐EDS) y  espectroscopía Raman.  

 

La unión de  las  técnicas SEM y EDS  [1] es  la  técnica analítica más conocida y 

más utilizada para analizar superficies. Haciendo incidir un haz de electrones primarios 
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sobre  la  muestra  se  obtienen  imágenes  de  alta  resolución  de  la  topografía  de  la 

superficie.  Los  electrones  primarios  entran  en  una  superficie  y  generan  muchos 

electrones secundarios de baja energía, cuya intensidad depende principalmente de la 

topografía de  la superficie de  la muestra. De este modo, mediante  la medición de  la 

intensidad de los electrones secundarios, se obtiene una imagen de la superficie de la 

muestra con una alta resolución espacial. 

 

Por  otro  lado,  la  espectroscopía  Raman  es  una  técnica  fotónica  de  alta 

resolución que proporciona en pocos  segundos  información química y estructural de 

casi  cualquier  material  o  compuesto  orgánico  y/o  inorgánico  permitiendo  así  su 

identificación. El análisis mediante espectroscopía Raman se basa en el examen de luz 

dispersada  por  un material  al  incidir  sobre  él  un  haz  de  luz monocromático.  Una 

pequeña  porción  de  la  luz  es  dispersada  inelásticamente,  experimentando  ligeros 

cambios de frecuencia, que son característicos del material analizado e independientes 

de la frecuencia de la luz incidente. 

 

La  microscopía  electrónica  de  barrido  (SEM)  se  realizó  con  un  microscopio 

Hitachi S4 800 SEM‐FEG con detectores de electrones secundarios y retrodispersados 

equipados con un espectrómetro de energía dispersiva de Rayos X (Bruker QUANTAX 

400)  para  identificar  los  elementos  y  medir  su  concentración  en  la  muestra.  Las 

mediciones  de  espectroscopía  Raman  se  registraron  en  un  microscopio  dispersivo 

Horiva Jobin Yvon LabRAM HR800, con un láser verde He‐Ne (532,14 nm) que trabaja a 

20 mW, y con una rejilla de 600 g mm‐1. El microscopio utilizado tiene un objetivo 50x y 

un diafragma confocal de 1000 mm. El espectrómetro Raman fue calibrado usando una 

oblea de silicio. 

 

2.3.4. Espectroscopía fotoelectrónica de rayos X 

La espectroscopía fotoelectrónica de rayos X (XPS) [1] es una técnica de análisis 

aplicada a muestras sólidas compatibles con ultra vacío. Se obtiene información sobre 

la composición química de la capa más superficial de la muestra (~10 nm de grosor). Se 

detectan  todos  los  elementos  salvo  los más  ligeros  (H  y He).  El  límite  de  detección 
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aumenta con el número atómico del elemento y está en torno al 0,1‐0,5% atómico. No 

se trata por tanto de análisis de trazas, ya que se llega a lo sumo a las partes por mil. 

 

La técnica también puede proporcionar información sobre el entorno químico y 

el estado de oxidación de cada uno de los elementos detectados, que es para lo que se 

empleó. Se utilizó un espectroscopio tipo ESCA Phoibos HSA3500 150 MCD‐9. 

 

2.3.5. Difracción de rayos X 

La  Difracción  de  Rayos  X  (XRD)  [1]  es  una  técnica  muy  útil  para  la 

caracterización estructural de materiales que presenten cierto grado de cristalinidad. 

Gracias  al  fenómeno  de  la  difracción  es  posible  la  resolución  de  estructuras  de 

productos  naturales,  la  identificación  cualitativa  y  cuantitativa  de  los  compuestos 

presentes en una muestra sólida y la identificación de formas alotrópicas. Las muestras 

sólidas se deben presentar molidas y tamizadas. 

 

La difracción de rayos X (XRD) se realizó en Bruker D8 Advance A25 y se utilizó 

para obtener  información de  la estructura cristalina y no cristalina a nivel atómico de 

las muestras de catalizador. 

 

2.3.6. Fisisorción con nitrógeno 

La técnica de fisisorción con nitrógeno es  la más usual en  la determinación de 

áreas superficiales y distribución de tamaños de poros de sólidos. En esta técnica, se 

mide bajo condiciones  isotérmicas  (~ 77 K)  la cantidad de nitrógeno retenido por un 

sólido a medida que se varía  la presión. Se obtiene una relación entre  la cantidad de 

gas  adsorbido  en  función  de  la  presión,  conocida  como  isoterma  de  fisisorción.  El 

análisis de  tales  isotermas  constituye un método  convencional para el estudio de  la 

porosidad de materiales porosos. La superficie específica BET así como los volúmenes 

de mesoporos y macroporos se han obtenido mediante fisisorción con nitrógeno en un 

Sistema ASAP 2420. 
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2.3.7. Espectroscopía de emisión atómica de plasma acoplado por inducción 

La  técnica  de  espectroscopía  de  emisión  atómica  de  plasma  acoplado  por 

inducción  (ICP‐AES)  [1]  se  basa  en  la  radiación  emitida  cuando  un  átomo  o  ión, 

excitado  por  absorción  de  energía  de  una  fuente  caliente,  se  relaja  a  su  estado 

fundamental.  La  cantidad  de  energía  emitida  dependerá  de  la  cantidad  de  átomos 

presentes del metal correspondiente. Para determinar la concentración de los metales 

se realizan en primer lugar las curvas de calibración correspondientes a cada metal en 

el intervalo de concentración. Para cada metal se realizan cuatro puntos de calibración. 

Las disoluciones se preparan a partir de disoluciones patrón certificadas para análisis 

de emisión en medio ácido nítrico. Antes de realizar el análisis, la muestra se somete a 

un  tratamiento  de  digestión  donde  se  encuentran  los  metales  para  favorecer  la 

disolución de todos los componentes de las muestras sólidas a analizar. 

 

El  contenido  en  níquel  del  catalizador  empleado  (64%p)  en  las  pruebas 

catalizadas  se  verificó  con  un  espectrómetro  tipo  Horiba  Jobin  Yvon Ultima  2  High 

resolution ICP‐OES. 

 

2.3.8. Microscopía de transmisión electrónica 

La microscopía de transmisión electrónica (TEM) es una técnica que aprovecha 

los  fenómenos  físico‐atómicos  que  se  producen  cuando  un  haz  de  electrones 

suficientemente  acelerado  colisiona  con  una  muestra  delgada  convenientemente 

preparada. Cuando los electrones colisionan con la muestra, en función de su grosor y 

del  tipo de átomos que  la  forman, parte de ellos son dispersados selectivamente, es 

decir, hay una gradación entre los electrones que la atraviesan directamente y los que 

son  totalmente desviados. Todos ellos  son  conducidos y modulados por unas  lentes 

para formar una imagen final sobre una CCD que puede tener miles de aumentos con 

una  definición  inalcanzable  para  cualquier  otro  instrumento.  La  información  que  se 

obtiene es una imagen con distintas intensidades de gris que se corresponden al grado 

de dispersión de los electrones incidentes. La imagen del TEM tal como se ha descrito 

ofrece  información  sobre  la  estructura  de  la  muestra,  tanto  si  ésta  es  amorfa  o 

cristalina. 



 
    Capítulo 2 

    56 

 

2.4. Herramientas informáticas 

2.4.1. Aspen Plus 

Aspen  Plus  [2]  es  un  programa  de  simulación  de  procesos  químicos  con  la 

mayor  base  de  datos mundial  de  componentes  puros  y  equilibrio  de  fases  para  los 

productos  químicos  convencionales,  electrolitos,  sólidos,  y  polímeros,  y  es 

ampliamente utilizado en la industria. Antes de simular el proceso, hay que introducir 

todos y cada uno de los compuestos que estarán presentes en el proceso.  

 

Dado  un  diseño  del  proceso  y  una  selección  apropiada  de  los  modelos 

termodinámicos,  Aspen  Plus  utiliza  modelos  matemáticos  para  predecir  el 

comportamiento del proceso. Esta información puede entonces ser utilizada de forma 

iterativa para optimizar el diseño.  

 

Este  modelado  precisa  de  las  propiedades  termodinámicas,  y  es 

particularmente  importante en  la separación de mezclas no  ideales, sobre  todo para 

obtener  información  del  comportamiento  de  columnas  de  separación,  reactores 

químicos, destilación de compuestos químicamente reactivos, e  incluso soluciones de 

electrolitos como ácidos minerales y soluciones de hidróxido de sodio.  

 

Aspen Plus permite  la opción de  seleccionar  varios métodos  termodinámicos 

para que se apliquen a determinadas áreas del proceso.  

 

ASPEN  no  diseña  el  proceso,  siendo  el  usuario  el  encargado  de  construir, 

equipo por equipo y corriente por corriente, el proceso que se requiere simular. Por lo 

tanto, se requiere una comprensión amplia de los principios subyacentes de ingeniería 

química para suministrar valores razonables de los parámetros de entrada y evaluar la 

idoneidad de  los  resultados obtenidos. Aspen Plus  cuenta  con una gran variedad de 

equipos  comunes  en  la  industria  tales  como  mezcladores,  bombas,  compresores, 

intercambiadores, columnas de destilación, reactores, etc. También, permite al usuario 

modelar un equipo con bloques de diseño. 
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Además de  simulaciones de diagramas de  flujo para obtener  los balances de 

materia y energía y del diseño de equipos, Aspen Plus permite realizar:  

 

 Estimación  de  propiedades  fisco‐químicas  de  compuestos  con  una  gran 

cantidad  de métodos  termodinámicos,  entre  los  que  se  incluyen: NRTL,  P‐R, 

PSRK, PR, Wilson, UNIFAC, UNIQUAC…etc. 

 

 Análisis de sensibilidad de variables de proceso. Uno de  los beneficios de una 

simulación  es  que  el  usuario  puede  estudiar  cómo  afecta  la  variación  de  un 

parámetro de operación al resto del proceso. En esta tesis, esta herramienta se 

empleó  al  establecer  las mejores  condiciones  de  operación  del  proceso  que 

maximizan  la  producción  de  hidrogeno  y  electricidad.  El  usuario  debe 

especificar  la variable que va a cambiar de valor, el rango de valores de dicha 

variable y definir las variables que quiere estudiar. 

 

 Imponer especificaciones de diseño de proceso. Cuando hay una variable del 

proceso que es necesario que  tenga un valor determinado, por ejemplo, una 

temperatura, un caudal, un ratio entre componentes, etc., se debe emplear un 

diseño  de  especificación.  Se  debe  seleccionar  qué  variable  se  desea  fijar,  el 

valor  de  la misma  junto  con  la  tolerancia  permitida  y,  por  último,  qué  otra 

variable  debe  cambiar  para  obtener  el  valor  deseado  de  la  variable 

especificada. 

 

 Calculadora en Excel o Fortran, que es una herramienta muy útil cuando hay 

una variable de proceso que está relacionada con otra que cambia de valor. En 

esta tesis se ha utilizado principalmente para calcular el aire a  introducir en el 

horno  para  obtener  un  exceso  de  aire  determinado,  y  para  obtener 

determinados  ratios de  componentes. Para ello, hay que definir  la variable y 

programar la calculadora en Excel o código Fortran. 
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2.4.2. CAPCOST 

El software CAPCOST [3] está programado en una hoja de Microsoft Excel que 

permite  calcular  el  coste  de  adquisición  de  los  equipos  de  proceso más  comunes 

utilizados  en  la  industria  tales  como  bombas,  reactores,  compresores, 

intercambiadores de calor, calderas, vasijas, columna de destilación, etc. 

 

Introduciendo la capacidad del equipo, la presión y temperatura de operación, 

el área de  transferencia de calor y el material de construcción, el software evalúa el 

coste total del equipo instalado en un proceso químico a partir de un coste base.  

 

   Dicho coste incluye el material necesario para la instalación del equipo, la mano 

de  obra  para  instalar  el  equipo  y  otros  costes  indirectos  tales  como  seguros, 

impuestos, gastos generales y costes asociados a trabajos de ingeniería.  

 

Dentro  del material  necesario  para  la  instalación  de  un  equipo  se  incluyen 

tuberías, aislamiento, soportes estructurales, y el control e instrumentación. 

 

Todos estos componentes están  incorporados en el  llamado coste del módulo 

simple  (CBM),  que  es  la  suma  de  los  costes  directos  e  indirectos  asociados  con  la 

compra  e  instalación  de  equipos,  y  que  se  estiman  afectándolos  con  un  factor  de 

multiplicación que considera los materiales específicos de la construcción y la presión 

operación. 

 

Los  datos  relativos  a  los  costes  deben  ser  ajustados  por  la  inflación 

introduciendo el  valor CEPCI  actual,  ya que  los  valores de  coste que proporciona  la 

herramienta están calculados para el año 2001. 

 

Esta herramienta de cálculo de costes se ha utilizado en el capítulo 5 de esta 

tesis, para determinar el coste de  los equipos más comunes de  los procesos SCWR y 

ASCWR. 
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2.4.3. SimaPro 

SimaPro  [4]  es  un  programa  desarrollado  por  la  empresa  holandesa  PRé 

Consultants, que permite  realizar Análisis de Ciclo de Vida  (ACV) mediante el uso de 

bases de datos de inventario propias (creadas por el usuario) y bibliográficas. 

 

SimaPro está estructurado de acuerdo con las etapas establecidas por la norma 

ISO 14040/44 para el ACV: 

 

1‐ Definir el objeto y alcance del estudio. 

2‐ Hacer un inventario de todas las emisiones y parámetros de consumo de 

recursos. 

3‐ Aplicar un método de evaluación de impacto a esos resultados. 

4‐ Interpretar los resultados.  

 

Además,  dispone  de  diversas  bases  de  datos  ampliamente  utilizadas  como 

BUWAL 250, Ecoinvent, ETH‐ESU 96, IDEMAT 2001, etc. para poder definir cada uno de 

los procesos a analizar, y de diferentes metodologías de análisis para desarrollar la fase 

de evaluación de impacto del ACV, tales como CML 2 baseline 2000, Eco‐indicador 95 y 

Ecopuntos  97.  Este  programa  permite  analizar  y  comparar  los  aspectos 

medioambientales de un modo sistemático y consistente.  

 

La  herramienta  SimaPro  se  ha  empleado  en  el  capítulo  5  de  esta  tesis  para 

realizar la evaluación ambiental del proceso SCWR completo. 

 

2.5. Referencias bibliográficas 
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CAPÍTULO 5 

EVALUACIÓN TECNO‐ECONÓMICA Y 

AMBIENTAL DEL PROCESO DE 
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En este capítulo se realiza un análisis tecno‐económico del SCWR de la glicerina, 

y  de  su  versión  alternativa  autotérmica  (ASCWR),  para  producir  hidrógeno  y 

electricidad. Con ello, se estima el coste total de inversión, los costes de producción y 

el  precio  de  venta  del  hidrógeno  y  la  electricidad,  para  evaluar  la  viabilidad  de  la 

tecnología, útil en caso de que se construyese y explotase una planta industrial. 

 

Para completar el análisis, se ha realizado también una evaluación del impacto 

ambiental  de  la  tecnología  mediante  un  análisis  de  ciclo  de  vida.  Así,  se  han 

cuantificado  los  impactos  ambientales  del  SCWR,  se  han  identificado  las  principales 

cargas  medioambientales,  y  se  han  propuesto  posibles  mejoras  del  proceso, 

promoviendo, de este modo, una política de desarrollo sostenible.  

 

5.1. Modelado del proceso 

Para  llevar a cabo  la evaluación tecno‐económica se precisa conocer  los flujos 

de masa y energía dentro de los límites del sistema, que se obtienen mediante Aspen 

Plus, empleando los esquemas de proceso ya descritos en el capítulo anterior.  

 

Como base de diseño,  se utilizará un  caudal de glicerina alimentada de 1000 

kg/h.  Los métodos  termodinámicos  seleccionados  son  las  ecuaciones  de  estado  del 

PSRK para la zona de agua supercrítica y las ecuaciones de estado de PR para el resto 

de la planta. 

 

La Fig.5.1 muestra un diagrama de bloques simplificado del proceso de SCWR, 

donde se incluyen las principales condiciones de operación. En la versión autotérmica 

hay una corriente de aire a presión que entra en el reformador para oxidar parte de la 

glicerina  y  conseguir  un  proceso  autosuficiente  térmicamente. Como  se  observa,  se 

han utilizado unidades de proceso comerciales como un reformador, dos reactores de 

water‐gas  shift  (WGS), una unidad PSA y una pila de combustible de hidrógeno  tipo 

PEM. 
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De acuerdo  con el estudio previo,  las  condiciones óptimas para maximizar  la 

producción de hidrógeno en el SCWR son 800°C y 240 bar. El gas de producto es una 

mezcla de CO, CO2, CH4, H2 y SCW a 800°C y 240 bar. 

 

El  gas  de  purga  de  PSA  se  quema  en  un  horno,  proporcionando  el  calor 

requerido por el reactor de reformado. El gas de combustión que sale del horno a 1000 

°C se utiliza para precalentar la alimentación. El gas de síntesis que sale del reformador 

a alta presión y temperatura, se expande en una turbina hasta 15 bar, con el objeto de 

recuperar energía eléctrica. 

 

 

 

Fig.5.1. Esquema simplificado del proceso de reformado de glicerina con SCW.  

 

Después,  el  gas  se  envía  a  dos  reactores  adiabáticos  WGS  para  reducir  la 

cantidad de CO y producir H2 adicional. La diferencia con respecto a  los esquemas de 

procesos utilizados anteriormente es que la unidad PSA dispone de un lecho adicional 

para regenerar el CO2 con elevada pureza. 
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Con esto, la PSA permite obtener hidrógeno puro al 99,999% y una corriente de 

gas rico en CO2, evitando que sea emitido a  la atmósfera con el gas de combustión y 

minimizando las emisiones de GEI.  

 

5.2.  Evaluación  tecno‐económica  de  la  producción  de  hidrógeno  y  electricidad 

mediante reformado de glicerina con agua supercrítica 

En este  apartado  se  realiza una evaluación  tecno‐económica de  los procesos 

SCWR  y ASCWR para obtener el precio de  venta de  los productos del proceso,  y  se 

explican la metodología seguida y las hipótesis económicas consideradas. 

 

5.2.1. Economía del proceso de reformado con agua supercrítica 

La inversión económica total de una planta industrial depende en gran medida 

de los costes fijos. Para estimar los costes de adquisición de los equipos de proceso se 

ha  utilizado  el  software  CAPCOST,  y  a  partir  de  dichos  costes  se  han  evaluado  los 

costes fijos de inversión. 

 

Introduciendo la capacidad del equipo, la presión y temperatura de operación, 

el área de  transferencia de calor y el material de construcción, el software evalúa el 

coste total del equipo instalado en un proceso químico a partir de un coste base. Dicho 

coste incluye el material necesario para la instalación del equipo, la mano de obra para 

instalar  el  equipo  y  otros  costes  indirectos  tales  como  seguros,  impuestos,  gastos 

generales y  costes asociados a  trabajos de  ingeniería. Dentro del material necesario 

para  la  instalación  de  un  equipo  se  incluyen  tuberías,  aislamiento,  soportes 

estructurales y el control e instrumentación. 

 

Todos estos componentes están  incorporados en el  llamado coste de módulo 

simple  (CBM),  que  es  la  suma  de  los  costes  directos  e  indirectos  asociados  con  la 

compra  e  instalación  de  equipos,  y  que  se  estiman  afectándolos  con  un  factor  de 

multiplicación que considera los materiales específicos de la construcción y la presión 

operación. 
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El  coste de módulo  total  (CTM)  se define  como  la  suma del  coste de módulo 

simple, los costes asociados a las contingencias y los costes de honorarios. Los valores 

asumidos  por  los  costes  de  contingencia  y  honorarios  son  de  15%  y  el  3%, 

respectivamente.  

 

Por tanto, el coste base total del equipo es  la suma del CTM y  los costes de  las 

instalaciones auxiliares, que se asumen iguales al 50% de los costes de módulo simple 

para  las condiciones del coste base (CBM0), correspondientes a  los equipos  fabricados 

con materiales comunes y que operan a presión ambiente. 

 

Normalmente,  los  costes de  compra de  los equipos aumentan  con el  tiempo 

debido a  la  inflación. Como  los costes de adquisición de  los equipos proporcionados 

por  el  software  se  basan  en  ofertas  de  proveedores  comprendidas  entre  mayo  y 

septiembre de 2001, hay que actualizarlos a  la  fecha actual. Para ello,  se utilizará el 

índice de costes de  ingeniería química de plantas  (CEPCI)  [1]  según  se expresa en  la 

ecuación (5.1): 

  

݈ܽݑݐܿܽ	݁ݐݏ݋ܥ ൌ ݔ	݋ñܽ	݊݁	݁ݐݏ݋ܥ ∙
஼ா௉஼ூ	௔௖௧௨௔௟

஼ா௉஼ூ	௔ñ௢	௫
           (5.1) 

 

Los índices CEPCI utilizados para 2001 y diciembre de 2013 (correspondientes al 

valor usado en la publicación sobre la que se basa esta parte del capítulo) son 397,0 y 

567,6, respectivamente. 

 

El software CAPCOST se utilizó en casi todas  las unidades de proceso, como el 

reformador y la turbina, que se estimaron utilizando material de aleación de alto valor. 

Por otro lado, para los equipos más comerciales (unidad PSA, reactores WGS catalíticos 

y  PEMFC),  se  utilizaron  informes  de  costes  de  libre  acceso  [2,3],  escalándolos  a  la 

nueva capacidad por el procedimiento descrito a continuación. 

 

La  regla  del  factor  seis  décimos  (6/10)  [4]  se  utilizó  para  escalar  a  la  nueva 

capacidad  del  equipo.  Si  el  coste  de  una  unidad  de  proceso  se  conoce  en  un  año 
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anterior, se utilizará  también el  índice de CEPCI para  tener cuenta de  la  inflación. La 

ecuación (5.2) expresa la regla del factor 6/10: 

 

௔ܥ ൌ ௕ܥ ∙ ቀ
஺ೌ

஺್
ቁ
௡
                   (5.2) 

 

donde: 

C: coste aproximado del equipo ($). 

A: factor de tamaño de los equipos (m2, kW, kg/h...). 

n: exponente de tamaño (varía de 0,2 a 1,0 dependiendo del tipo de equipo). 

a: equipo con capacidad (tamaño) requerida. 

b: equipo con coste ($) y capacidad (tamaño) conocidos. 

 

Hoy en día, los sistemas de PSA convencionales todavía son caros, pero las PSA 

de ciclo rápido (menos de un ciclo por minuto), con recipientes de adsorción de 5 a 15 

veces menores que  la PSA convencional, pueden  reducir  significativamente el precio 

final (alrededor de 4‐7 veces). Por lo tanto, el precio actual de la PSA podría reducirse 

aún más. Además, se ha supuesto que los equipos están hechos del mismo material y 

operan a presión y temperatura de  las unidades simuladas usando  los valores reales. 

Por  otro  lado,  no  se  han  considerado  los  costes  relativos  a  la  regeneración  de  los 

lechos adsorbentes de  la PSA ni  la  sustitución del  catalizador en  los  reactores WGS, 

aunque no  son demasiado  altos. Así,  cabe destacar que  la  vida útil esperada de  los 

adsorbentes en la PSA puede ser más de 12 años. 

 

Los  costes  fijos de operación  se  calculan  como un porcentaje del  coste base 

total mientras que  los costes de operación variables se calculan a partir del coste de 

los  consumibles del proceso de  reformado.  Los  costes de  inversión  y operación,  así 

como  los  ingresos obtenidos por  la venta de  los productos, conducen a  los costes de 

producción específicos antes o después de impuestos para los productos considerados 

en cada caso.  
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Aparte  de  la  energía  eléctrica  generada  en  la  turbina,  se  pueden  tener 

diferentes productos en  la planta: (1)  la producción de hidrógeno para  la venta como 

materia  prima,  y  (2)  el  uso  de  la  electricidad  en  una  PEMFC  alimentada  con  el 

hidrógeno  generado.  En  la  primera  opción,  los  productos  para  la  venta  son  la 

electricidad  generada  en  la  turbina  y  el  hidrógeno.  En  el  segundo  caso,  el  único 

producto  es  la  potencia  eléctrica  generada  tanto  en  la  turbina  como  en  la  pila  de 

combustible. 

 

La electricidad producida puede ser considerada renovable, ya que proviene de 

la  producción  de  biodiesel  a  partir  de  aceites  vegetales,  y  no  hay  fuentes  de  calor 

externa en los procesos SCWR y ASCWR diseñados.  

 

De este modo, se podría vender y exportar a la red eléctrica convencional a un 

precio  superior  al  de  la  electricidad  procedente  de  combustibles  fósiles,  de  forma 

similar que  la electricidad producida por  la combustión de biogás de vertedero en un 

motor [5,6]. 

 

En este capítulo, se ha estudiado y descrito con más detalle la primera opción, 

si bien los resultados finales de la segunda opción también se muestran. 

 

Una vez calculados los costes de inversión y de operación para cada proceso, el 

precio de venta mínimo del hidrógeno (precio de equilibrio, sin ganancias ni pérdidas) 

será el que permita  recuperar  la  inversión  inicial más una  tasa de  retorno del 10%, 

considerando  el  100%  de  la  financiación  de  capital  (no  se  pide  dinero  prestado  al 

banco).  

 

La inversión de capital se realiza aportando un 50% al comienzo del primer año, 

y el otro 50% al final del primer año.  

 

Utilizando una metodología estándar de flujo de caja descontado [4], el precio 

de equilibrio se ha calculado como el precio de venta de hidrógeno que hace que el 
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valor neto presente del proyecto sea igual a cero, para una planta con 20 años de vida 

útil y un período de construcción de 1 año.  

 

Se ha considerado también un capital de trabajo con coste equivalente al de 1 

mes  de  operación  y  una  depreciación  de  bienes  lineal  de  10  años,  con  un  precio 

residual despreciable. 

 

Finalmente, se ha tomado como coste de glicerina cruda un valor base de 0,1 

$/kg [7,8].  

 

El  precio  de  venta  del  hidrógeno  también  se  ve  afectado  por  los  ingresos 

obtenidos por la venta de otros coproductos en la planta, es decir, la energía eléctrica. 

El precio de venta de la electricidad se ha fijado en 0,2 $/kWh [9]. 

 

5.2.2. Balances de materia y energía 

Los  balances  de  materia  y  energía  son  esenciales  para  el  análisis  tecno‐

económico  con  el  fin  de  evaluar  las  entradas  y  salidas  de materia  y  energía  en  los 

equipos del sistema. 

 

La  potencia  neta  de  la  turbina  se  ha  calculado  como  la  potencia  obtenida 

menos  la  potencia  requerida  en  los  compresores,  ventiladores  y  bombas.  La 

conversión  de  la  energía  eléctrica  en mecánica,  y  viceversa,  se  ha  considerado  del 

100%. 

 

Las Tablas 5.1 y 5.2 muestran el balance de materia y energía de  los procesos 

SCWR y ASCWR obtenidos con Aspen Plus. 

 

En el SCWR de la glicerina, se obtiene una potencia eléctrica neta de 718,4 kW y 

58,6  kg/h de hidrógeno operando a una  temperatura de  reformado de 800°C y una 

concentración  de  glicerina  alimentada  del  26,5 %p.  Si  todo  el  H2  se  convirtiese  en 

electricidad mediante la PEMFC la eficiencia energética sería de 35,8% [10]. 



 
    Capítulo 5 
 

    172 
 

Consumo de energía (kW)  Flujos de materia de entrada (kg/h) 

P1  44,8    Gly  1000,0   

P2  0,1    W  2774,9   

P3  4,7∙10‐3    Air  3865,6   

P4  5,8∙10‐3    CW01  20009,9   

P5  0,2         

FAN1  12,4         

FAN2  12,8         

R  ‐0,1         

Potencia obtenida (kW)  Flujos de materia de salida (kg/h) 

TURB  ‐788,7    G4  5029,2   

      CW5  20009,9   

      H2  58,6   

      SW  2552,6   

NETO  ‐718,4      0,00   

 

Tabla 5.1 Balance de materia y energía del proceso de reformado de glicerina con agua supercrítica optimizado. 

 

Consumo de energía (kW)  Flujos de materia de entrada (kg/h) 

P1  45,93    Gly  1000,00   

P2  0,09    W  2865,40   

P3  5,1∙10‐3    Air  3532,85   

P4  5,9∙10‐3    Air3  247,29   

P5  0,35    CW01  20161,22   

FAN1  11,32         

FAN2  12,99         

C1‐C5 + COOL  12,10         

Potencia obtenida (kW)  Flujos de materia de salida (kg/h) 

TURB  ‐838,0    G5  4916,22   

      CW5  20161,22   

      H2  59,52   

      SW  2669,80   

NETO  ‐758,1       0,0    

 

Tabla 5.2 Balance de materia y energía del proceso de reformado autotérmico de glicerina con agua supercrítica 
optimizado. 

 

Del mismo modo, la eficiencia energética de la alternativa autotérmica ASCWR 

es de 36,0%.  La potencia eléctrica neta obtenida en el ASCWR es de 711,2 kW y  se 
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producen 59,5 kg/h de hidrógeno, con una concentración de glicerina alimentada de 

25,9%p [11]. 

 

Como  se  puede  comprobar,  se  obtienen  resultados  similares  en  ambos 

procesos  aunque  la  opción  de ASCWR  parece  ser  ligeramente  superior  en  cuanto  a 

eficiencia energética. 

 

5.2.3. Análisis económico de los procesos SCWR y ASCWR 

Los  costes  de módulo  simple  para  todos  los  equipos  obtenidos mediante  el 

software  CAPCOST  [4]  se muestran  en  la  Tabla  5.3.  Asimismo,  la  Tabla  5.4  incluye 

también los costes de contingencia y de honorarios, costes de los servicios, así como el 

coste base total. 

 

Proceso  SCWR  ASCWR 

Equipo  Coste (k$)2013  Coste (k$)2013 

P1  114,3  116,1 

HE1‐ HE9  1350,0  1485,2 

COMPRESOR  ‐  307,3 

R+FURNACE  2537,3  2584 

TURB  2130,9  2185,5 

PSA  1263,1  1356,8 

SEP L‐G  78,3  78,3 

WGS  590,5  604,4 

P2  21,2  21,2 

FAN1  27,6  27,6 

TOTAL  8114,2  8766,4 

Pila de combustible PEM(*) 

Bombas y ventiladores  44,0  44,0 

Intercambiadores de calor  71,5  214,4 

Pila de combustible  1699,6  1724,8 

TOTAL  9929,3  10749,6 

(*)Coste  asociado  a  la  pila  de  combustible  sólo  si  el  hidrógeno  es 
convertido en electricidad y no se vende como tal. 

Tabla 5.3. Costes de módulo simple de los equipos principales de los procesos SCWR y ASCWR 
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Costes de capital (k$)  SCWR  ASCWR 

CBM
0 (coste de módulo simple para condiciones base)  4337  4794 

CBM (coste de módulo simple)  8114  8766 

Servicios auxiliares  2168  2397 

Contingencias y honorarios  1461  1578 

Coste base total  11743  12741 

Coste total de inversión(TIC)* (k$)  11743  12741 

(*) Si el hidrógeno se transformase en electricidad en la pila, el TIC aumentaría hasta 
14,34 M$ y 15,58 M$ para el SCWR y ASCWR, respectivamente. 

Tabla 5.4. Coste de inversión total de las plantas de reformado SCWR y ASCWR. 

 

Por otra parte, los costes de operación se dividen en fijos y variables. Los costes 

de operación fijos se estiman como un porcentaje del TIC, y los variables dependen del 

consumo de materias primas y servicios [4, 12]. Por lo tanto, los costos operativos fijos 

son  independientes  de  la  tasa  de  producción  de  la  planta.  La  Tabla  5.5 muestra  el 

desglose de los costes de operación suponiendo 8000 horas de operación al año. 

 

Costes de operación fijos (k$)  %TIC  SCWR  ASCWR 

Mano de obra  1,56  171  190 

Mantenimiento  1,50  165  183 

Gastos generales  3,07  337  375 

Gestión y operación  0,44  48  54 

Marketing y logística  1,32  145  161 

Seguros  0,50  55  61 

Total  8,39  922  1024 

Costes de operación variable (k$)  Coste  SCWR  ASCWR 

Glicerina ($/kg)  0,1  800  800 

Agua desionizada ($/t)  1,6  36  37 

Electricidad ($/kWh)  0,07  39  71 

Agua de refrigeración ($/t)  0,012  2  2 

Total    877  910 

Coste total de operación (k$/año)    1798  1934 

   

Tabla 5.5. Costes de operación fijos y variables del proceso SCWR y ASCWR 
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La precisión esperada de esta estimación de  los costes es de ± 30%, un valor 

típico en este tipo de estudios [12]. Los costes de inversión asociados al subsistema de 

la pila de combustible PEM  se consideraron  sólo para  la opción de convertir  todo el 

hidrógeno obtenido en electricidad renovable. 

 

La Fig.5.2 muestra un desglose de los costes anuales totales de los dos procesos 

de  reformado,  en  caso  de  anualizar  los  costes  totales  de  capital  a  una  tasa  del  7% 

durante la vida útil del proyecto (20 años). 

 

 

Fig.5.2. Desglose del coste anual de reformado para el SCAR y ASCWR 

 

En el  caso de ASCWR,  los  costes de  inversión  (módulo  simple)  son más altos 

que en el SCWR porque la alternativa autotérmica requiere más unidades de proceso, 

como  el  compresor  de  aire. Hay  que  tener  en  cuenta  que  los  costes  de  operación 

variables  son  específicos,  por  lo  que  es  necesario  multiplicarlos  por  los  caudales 

másicos o kWh de electricidad consumida. Con respecto a  los costes de operación, el 

ASCWR necesita más electricidad a pesar de que  la carga de alimentación específica 

requerida  sea  inferior  que  la  del  SCWR  (kg/h  de  glicerina  alimentada  por  kg/h  de 
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hidrógeno producido). Esto explica por qué el coste anual de reformado es más caro 

en caso del proceso autotérmico. 

 

Mediante un análisis de flujo de caja descontado, se ha determinado el precio 

mínimo de venta de una unidad de masa de hidrógeno. Las   suposiciones que se han 

tomado para el análisis son: (1) los plazos de construcción y operación son 1 y 19 años 

respectivamente; (2)  la planta opera 8.000 h por año; (3)  la tasa de  impuestos es del 

30%; (4) la tasa de retorno del proyecto es del 10%, y (5) las inversiones iniciales son el 

terreno  (calculado como el 6% de  los costes base totales) y el capital circulante o de 

explotación.  

 

De acuerdo al análisis de  flujo de caja, el hidrógeno producido en el proceso 

SCWR debe venderse a 5,36 $/kg para cumplir con todos  los requisitos  impuestos,  lo 

que indica que el proceso será rentable con un precio de venta de hidrógeno superior 

a  este  precio  de  equilibrio.  Para  estimar  el  precio  de  hidrógeno  producido  por  el 

ASCWR  se  ha  seguido  el  mismo  procedimiento,  teniendo  en  cuenta  los  nuevos 

equipos,  especialmente  el  compresor  de  cinco  etapas  para  suministrar  aire  a  alta 

presión al  reformador. Así, el hidrógeno  tendría un precio de venta mínimo de 5,75 

$/kg. En definitiva, el hidrógeno debe venderse a 0,39 $ por kg de H2 más que en el 

proceso de SCWR. Se concluye que el proceso SCWR es más competitivo que ASCWR. 

 

La Fig.5.3 muestra la evolución del flujo de caja descontado acumulado durante 

la vida útil de la planta para los dos procesos estudiados.  

 

El diagrama se realiza tomando como  ''año cero'' el año de construcción de  la 

planta. Al  principio,  el  flujo  de  caja  es  negativo  debido  al  desembolso  inicial  por  el 

terreno (adquirido a finales del año 0) y la inversión fija (50% total). Cuando el proceso 

está  listo  para  empezar,  hay  una  cantidad  de  dinero  adicional  a  tener  en  cuenta, 

aparte  del  resto  de  los  costes  de  capital  (otro  50%  del  total),  que  es  el  capital 

circulante. 
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Por ello, el primer año es el punto con el flujo de caja más desfavorable en toda 

la vida útil de la planta. Sin embargo, cuando la producción se inicia en el segundo año, 

se empieza a tener ingresos por las ventas del hidrógeno y la electricidad, y la inversión 

se va recuperando con una tasa interna de retorno del 10%. Después de diez años, el 

flujo  de  caja  se  recupera  más  lento  debido  a  que  la  depreciación  de  los  bienes 

materiales ya no se contabiliza. 

 

 

Fig.5.3. Flujo de caja descontado del SCWR y ASCWR a lo largo de la vida útil de la planta. 

 

 

Fig.5.4. Flujo de caja del SCWR y ASCWR a lo largo de la vida útil de la planta. 
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El flujo de caja no descontado, que se muestra en la Fig.5.4, comienza teniendo 

un valor negativo pero, a diferencia del  flujo de caja descontado,  se hace positivo a 

partir de un determinado año de la vida útil de la planta. Al principio, el SCWR tiene un 

flujo  de  caja  superior  a  la  del ASCWR  porque  la  inversión  inicial  es menor,  pero  el 

ASCWR termina con un mayor flujo de efectivo debido a que los dos proyectos tienen 

la misma tasa de retorno (10%). 

 

El periodo de recuperación (PRD en  la Fig.5.3 y PR en  la Fig.5.4), es el número 

de años que se tarda en recuperar  la  inversión  inicial de un proyecto descontando el 

terreno y el capital circulante. Para que un proyecto sea rentable, dicho periodo debe 

ser inferior a la vida útil del proyecto. Como se observa en las Fig.5.3 y 5.4, el periodo 

recuperación  no  descontado  (PR)  y  el  periodo  recuperación  descontado  (PRD)  de 

ambas  plantas  son  7,5  y  15,5  años,  respectivamente,  desde  el  comienzo  de  la 

producción. 

 

En este análisis del caso base se ha supuesto que se tiene suficiente capital para 

no pedir un crédito al banco (100% de financiación de capital). Sin embargo, un caso 

más realista sería el de financiar parte del capital inicial necesario. Por tanto, si el 50% 

del capital requerido se tomase prestado del banco, con anualidades a devolver fijas, al 

7% de interés real con un plazo de amortización de 10 años (tiempo de depreciación), 

el precio de venta del hidrógeno resultante sería de 4,93 $/kg para el proceso SCWR. 

En caso de financiar el 100% de la deuda con el 7% de interés en 10 años, el precio del 

H2 disminuye a 4,67 $/kg H2. Considerando  la  financiación de  la deuda, el  factor de 

recuperación de  capital uniforme  fue de un 14,24%. Por  lo  tanto,  a pesar del  coste 

vinculado  a  la  financiación  de  la  deuda,  mediante  la  modificación  del  modo  de 

financiación de la planta, la inversión inicial en el año cero y el tiempo de amortización 

son menores  al  disminuir  el  uso  de  los  fondos  propios.  Por  lo  tanto,  el VAN  (valor 

actual neto)  aumenta  a una  tasa de  retorno determinada  cuando  se dispone de un 

crédito bancario. 

 

Por otro lado, si el único producto es la electricidad generada en la turbina y la 

PEMFC, es necesario un precio mínimo de venta de 0,31 $/kWh y 0,33 $/kWh para los 
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procesos SCWR y ASCWR, al realizar otro análisis de  flujo de caja descontado, en  las 

mismas condiciones y supuestos utilizados para el caso de producir electricidad en  la 

turbina e hidrógeno para venderlo directamente. 

 

5.2.4. Análisis de sensibilidad 

El método de estimación de costes que se ha utilizado en este análisis tiene una 

precisión esperada de aproximadamente un ± 30%.  

 

Por  lo  tanto, para superar posibles errores cometidos en  la estimación de  los 

costes fijos de la planta, se ha llevado a cabo un análisis de sensibilidad con el que se 

evalúe el efecto de la incertidumbre en los costes de capital fijo (± 30%) sobre el precio 

de venta del hidrógeno en el escenario base.  

 

Como resultado, el precio de hidrógeno varía un ± 1,34 $/kg H2 en el SCWR y un 

±  1,45  $/kg  H2  en  ASCWR  para  una  variación  del  TIC  de  un  ±  30%.  Los  resultados 

muestran que el proceso ASCWR no puede competir en precio de venta con el SCWR 

(Fig.5.5).  

 

Sin embargo, debe  tenerse en  cuenta que el precio de hidrógeno de  los dos 

procesos pueden incluso solaparse, dependiendo de la incertidumbre de cada uno.  

 

 

Fig.5.5. Análisis de sensibilidad del mínimo precio de venta del hidrógeno en base a la incertidumbre de los costes 
de inversión. 
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Asimismo, el precio de  la glicerina  también puede  cambiar en  función de  los 

precios  de  biodiesel  y  electricidad  en  el mercado  y,  por  tanto,  variará  el  precio  de 

hidrógeno. Para estudiar este efecto, se ha variado el precio de la glicerina en ± 50%, lo 

que implica un cambio de ± 0,86 $/kg H2 en el precio de hidrógeno (Fig.5.6) en ambos 

procesos. 

 

Del mismo modo, cuando el precio de  la electricidad varía un ± 50%, el precio 

de hidrógeno fluctúa un ± 1.35 $/kg H2 (Fig.5.7) en ambos procesos.  

 

 

Fig.5.6. Análisis de sensibilidad del mínimo precio de venta del hidrógeno en base al precio de la glicerina cruda. 

 

 

Fig.5.7. Análisis de sensibilidad del mínimo precio de venta del hidrógeno en base al precio de la electricidad. 
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Este  análisis  indica  que  el  precio  de  venta  de  hidrógeno  es más  sensible  al 

precio de la electricidad que al precio de glicerol, aunque a pesar de la incertidumbre, 

el precio de venta mínimo del hidrógeno esta cerca de  los precios de mercado, como 

se explica en el siguiente apartado. 

 

5.2.5. Comparación de resultados con otros procesos 

Resulta necesario comprobar si el proceso de reformado de glicerina con agua 

supercrítica es competitivo, en cuanto a precio de venta del hidrógeno, frente a otros 

procesos de producción que usan tecnologías diferentes. La Tabla 5.6 recoge el precio 

actual de hidrógeno comprimido y distribuido para otras  tecnologías, donde se citan 

las referencias de cada una de ellas [13‐21]. 

 

Hay que tener en cuenta que los documentos citados utilizan a veces diferentes 

metodologías de estimación de costes y el precio se da en la fecha de publicación. No 

obstante, dan una idea aproximada de los precios de mercado del hidrógeno. 

 

 

Proceso/Tecnología  Precio de venta de H2 ($/kg)  Referencia 

Reformado con vapor del metano  4,0‐5,0  [13, 14,15] 

Reformado en pilas de carbonato fundido  8,0‐9,0  [14] 

Gasificación de la madera  10,0‐12,0  [14] 

Gasificación de paja  4,0‐6,0  [16] 

Reformado con vapor del metanol  3,0‐4,0  [15] 

Reformado con vapor de bioetanol  4,0‐5,0  [17] 

Electrolisis del agua  8,4‐12,2  [13] 

Electrolisis con energía eólica  7,0‐10,0  [18,19] 

Electrolisis con hidroelectricidad  5,4‐7,9  [20] 

Fermentación oscura biológica  4,0‐5,0  [19] 

Electrolisis con energía nuclear  3,8‐5,4  [20] 

Ciclo solar termoquímico  6,7‐11,6  [20] 

Energía fotovoltaica más eólica  12,0‐13,0  [21] 
 

Tabla 5.6. Precio de venta de hidrógeno para diferentes tecnologías. 
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Como muestra la Tabla 5.6, el proceso tradicional de reformado de metano con 

vapor es el más competitivo, ya que es una tecnología totalmente probada, establecida 

y  bien  conocida.  Asimismo,  el  reformado  del metanol  con  vapor  tiene  también  un 

coste de producción de hidrógeno relativamente bajo. Sin embargo, ambas tecnologías 

utilizan recursos no renovables y se asocian con altas emisiones de CO2 a la atmósfera. 

Otras  tecnologías  emergentes muy  prometedoras  para  producir  hidrógeno  son  los 

procesos  bioquímicos  como  la  fermentación  biológica.  Este  método  produce 

hidrógeno renovable con bajas emisiones y bajo coste de inversión. Sin embargo, esta 

tecnología  se  ha  probado  sólo  a  escala  de  laboratorio  y  es  difícil  de  industrializar 

porque  la  fermentación biológica es extremadamente difícil de mantener, y  tanto el 

coste  como  el  tiempo  para  la  puesta  en marcha  son  elevados,  además  de  que  se 

generan aguas residuales peligrosas con alta DQO. 

 

La electrólisis del agua con energías renovables (eólica o hidroeléctrica) son los 

procesos menos competitivos debido a los elevados consumos de energía eléctrica que 

se requieren para romper una molécula de agua.  

 

Por otra parte, el ciclo  termoquímico solar es  también bastante caro, además 

de que la mayoría de los ciclos termoquímicos requieren calor a altas temperaturas, lo 

que restringe la disponibilidad y flexibilidad de las tecnologías termosolares existentes. 

Igualmente,  las pilas de combustible de carbonato  fundido convencionales producen 

calor, electricidad e hidrógeno, pero con un alto coste de producción. 

 

El reformado de bioetanol con vapor puede ser un proceso competitivo aunque 

el coste del catalizador, que, por  lo general, está basado en metales preciosos, es un 

inconveniente  para  este  proceso.  Del  mismo  modo,  la  gasificación  de  la  biomasa 

depende  en  gran medida  de  la materia  prima,  cuyo  coste  de  preparación  y  secado 

pueden llegar a ser elevados (más barato para el arroz y el trigo de la paja, y más caro 

para la madera). 

 

Como resultado de este estudio comparativo, el SCWR y ASCWR parecen ser, a 

priori,  muy  competitivos  en  comparación  con  otras  tecnologías  renovables.  Sin 
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embargo,  en  la  actualidad,  parece  que  no  pueden  competir  con  el  hidrógeno  fósil 

tradicional. Además, hay que tener en cuenta que el hidrógeno producido por el SCWR 

y ASCWR no está comprimido y distribuido. Los costes de compresión y del transporte 

de hidrógeno son unos 0,18 $/kg para un camión cisterna criogénico, 2,09 $/kg para 

trailers de gas y 2,94 $/kg para un transporte por tuberías [15]. 

 

 No  obstante,  a  pesar  de  este  aumento  del  precio,  el  hidrógeno  renovable 

producido a partir del SCWR y ASCWR sigue siendo competitivo con respecto a otras 

tecnologías, especialmente las renovables. 

 

5.3. Análisis de ciclo de vida de  la producción de hidrógeno y electricidad mediante 

reformado de glicerina con agua supercrítica 

Para  la evaluación medioambiental, se ha utilizado  la metodología del Análisis 

de  Ciclo  de  Vida  (ACV).  El  ACV  es  una  herramienta  útil  para  evaluar  los  aspectos 

ambientales de un producto al considerar los impactos potenciales de todas las etapas 

del  proceso  productivo  [22].  El  análisis  de  ciclo  de  vida  permitirá  comparar  la 

sostenibilidad  de  la  tecnología  SCWR  con  otras  alternativas  de  producción  de 

hidrógeno entre sí, así como identificar los elementos críticos del proceso. Para realizar 

este estudio se  ha utilizado el software de evaluación de ciclo de vida SimaPro 8.0 [23] 

para  recopilar,  analizar  y  poner  de  manifiesto  los  aspectos  ambientales  de  los 

productos, siguiendo las recomendaciones de la normativa ISO 14040/44. 

 

5.3.1. Metodología del análisis de ciclo de vida 

Según la norma ISO‐14044 [24], un análisis de ciclo de vida consta de cuatro etapas 

interrelacionadas entre sí, que se explican a continuación: 

 

1. Definición  de  objetivos  y  alcance  del  estudio:  en  esta  fase  se  definen 

claramente  el  objetivo  del  análisis,  la  unidad  funcional  (UF)  y  los  límites  del 

sistema (LS). 
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2. Inventario  del  ciclo  Vida  (ICV):  aquí  se  cuantifican  la  entradas  y  salidas  de 

materia y energía del proceso dentro de los LS. 

 

3. Evaluación del  impacto  del  ciclo  de  vida  (ECV):  en  esta  etapa  se  evalúan  los 

impactos  ambientales  de  los  flujos  de materia  y  energía  identificados  en  el 

análisis  ICV siguiendo tres pasos: (i) clasificación de  las categorías de  impacto, 

(ii) caracterización de los datos de inventario cuantificando sus contribuciones a 

las  diferentes  categorías  de  impacto,  y  (iii)  normalización  y  ponderación  de 

resultados. 

 

4. Interpretación  de  resultados:  en  la  etapa  final  se  evalúan  los  resultados 

obtenidos  y  se  proponen  mejoras  mediante  la  identificación  de  puntos 

desfavorables del proceso en base a los resultados de ICV y ECV. 

 

5.3.1.1. Definición de objetivos y alcance del estudio 

El  objetivo  de  este  estudio  es  evaluar  desde  un  punto  de  vista  energético  y 

ambiental todas  las etapas  involucradas en  la producción de hidrógeno y electricidad 

mediante  el  reformado  de  glicerina  con  agua  supercrítica.  Además,  como  objetivo 

adicional, se va a comparar el perfil ambiental del SCWR con el de otras tecnologías de 

producción de hidrógeno. 

 

Todas las entradas y salidas del sistema se han calculado tomando una base de 

cálculo,  lo  que  permite  comparar  sistemas  diferentes  entre  sí.  La  base  de  cálculo 

seleccionada,  también  conocida  como  unidad  funcional  (UF),  es  1  kg  de  hidrógeno 

producido,  que  es  lo más  usual  en  este  tipo  de  sistemas  [25].  Por  tanto,  todos  los 

balances de materia y energía, las emisiones y los consumos se han calculado por kg de 

hidrógeno producido. 

 

Por  otra  parte,  es  importante  definir  bien  los  límites  del  sistema  (LS),  que 

determinarán las unidades de proceso a incluir en la evaluación ambiental. Los límites 
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del  sistema  seleccionados  para  el  ACV  del  SCWR  de  la  glicerina  se muestran  en  la 

Fig.5.8. 

 

 

 

Fig.5.8.Límites de batería seleccionados para el estudio ambiental del SCWR. 

 

Como  se  puede  comprobar  en  la  Fig.7.2,  se  ha  seguido  una  aproximación 

denominada  “de  la  cuna  a  la  tumba”,  en  la  que  se  comienza  con  la  producción  de 

glicerina y se termina en los bioproductos finales. El sistema global se ha dividido en 5 

subsistemas: materia prima (SS1), transporte de la glicerina a la planta de SCWR (SS2), 

proceso de reformado con agua supercrítica (SS3), torre de refrigeración para ahorrar 

agua de refrigeración (SS4) y, finalmente, la unidad de producción de agua desionizada 

(SS5).  La  construcción,  recepción  y  puesta  en  marcha  de  la  planta  no  se  han 

considerado en este estudio. No obstante, el  impacto de estas  fases con  respecto al 

impacto total del sistema es despreciable [26].  

 

La glicerina cruda es un subproducto de la industria del biodiesel y tendrá, por 

tanto, una serie de cargas ambientales asociadas que deben ser contabilizadas en este 

análisis  [27].  Cuando  se  utiliza  la  glicerina  como  materia  prima  (SS1),  el  impacto 

ambiental  del  proceso  de  producción  de  biodiesel  debe  tenerse  cuenta:  cultivo  de 

biomasa, pretratamiento de la biomasa, extracción del aceite, proceso de refinado del 
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aceite, reacción de transesterificación y purificación de la glicerina. Todas estas etapas 

tienen un  impacto ambiental negativo sobre  la glicerina, aunque en  la fase de cultivo 

de la biomasa parte del CO2 es absorbido para el crecimiento de las plantas. 

 

El subsistema 2  (SS2) comprende el  transporte de  la glicerina purificada de  la 

planta de biodiesel a  la planta de reformado supercrítico. El transporte de  la materia 

prima  se  realiza  mediante  camiones,  que  consumen  combustible  fósil  y  generan 

emisiones atmosféricas. Los datos de emisión se han extraído de  la base de datos del 

software SimaPro, modelando el SS2  como un  “camión de 28  toneladas  tipo B250”, 

asumiendo una distancia media de trayecto de 50 km. El uso de combustibles de base 

biológica,  como  el  biodiesel  o  el  bioetanol,  reduciría  el  impacto  ambiental  de  este 

subsistema, pero en  la base de datos de  la versión utilizada de este software no está 

disponible esta opción. 

 

En  cuanto  a  la  fase  de  reformado  (SS3),  se  genera  energía  eléctrica  en  la 

turbina,  que  se  puede  vender  y  exportar  a  la  red  eléctrica  convencional.  Además, 

puede considerarse como electricidad renovable porque proviene de  fuentes que no 

provocan  un  impacto  ambiental  severo  como  la  glicerina.  La  electricidad  verde 

generada  tiene cierto  impacto ambiental, pero mucho menor que el que produce  la 

electricidad fósil. Además, para reducir  las emisiones de CO2, se puede capturar gran 

parte  de  este  gas  de  efecto  invernadero  (GEI)  gracias  a  la  PSA,  que  genera  una 

corriente rica en dióxido de carbono.  

 

Finalmente, el sistema de agua de refrigeración (SS4) consiste en una torre de 

refrigeración de  tiro natural,  y el  sistema de  agua desionizada está  formado por un 

módulo de ósmosis inversa (SS5). 

 

5.3.1.2. Inventario del ciclo de vida (ICV) 

El  ICV  incluye una  recopilación de  todos  los datos necesarios para cuantificar 

todas las entradas y salidas relevantes en el sistema referidos a la unidad funcional (IF). 

El software Aspen Plus se ha utilizado para resolver el balance de materia y energía del 
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proceso SCWR usando el método PSRK para la zona supercrítica y el método PR para el 

resto [28,29], como se hizo en capítulos anteriores. 

 

La  Fig.5.9  muestra  el  diagrama  de  proceso  simulado  en  Aspen  Plus,  cuya 

diferencia con el usado en el análisis tecno‐económico radica en que se ha considerado 

que  todo  el  hidrógeno  puro  se  destina  a  la  venta  y  se  ha  eliminado  la  pila  de 

combustible.  Las  especificaciones  de  todos  los  demás  equipos  son  idénticas  y  se 

pueden ver en el capítulo 3 de esta tesis. 

 

 

Fig.5.9. Diagrama de flujo del SCWR para producir hidrógeno y electricidad renovable. 

 

5.3.1.3. Evaluación del impacto del ciclo de vida (ECV) 

En la fase de evaluación del impacto de un ACV se asignan los datos recogidos 

en el inventario del ciclo de vida a las diferentes categorías de impacto ambiental, sus 

correspondientes indicadores y la ponderación de los impactos potenciales destacando 

los más importantes, a fin de evaluar el comportamiento medioambiental del sistema 

estudiado [30]. 
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La  caracterización  ambiental  de  la  producción  de  hidrógeno  y  electricidad 

mediante reformado de glicerina con agua supercrítica se ha  llevado a cabo teniendo 

en  cuenta  las  siguientes  categorías:  agotamiento  de  los  recursos  abióticos  (ADP), 

agotamiento  de  la  capa  de  ozono  (PAO),  potencial  de  calentamiento  global  (GWP), 

potencial de acidificación (AP), potencial de eutrofización (EP), potencial de formación 

de oxidantes fotoquímicos (POFP), y la demanda de energía acumulada (CED). 

 

El  indicador  CED  representa  la  demanda  de  energía,  evaluada  como  energía 

primaria  durante  ciclo  de  vida  completo  de  un  producto.  Particularmente,  como  la 

energía demandada en este caso es de origen fósil, el indicador CED estará muy ligado 

al calentamiento global y el agotamiento de los recursos fósiles [31]. 

 

Los potenciales de impacto se han evaluado tomando el método “CML línea de 

base  2000”  [32].  Una  diferencia  importante  entre  los  diferentes  métodos  de 

evaluación  de  impacto  reside  en  la  opción  de  analizar  el último  efecto  del  impacto 

ambiental  “endpoint”,  o  bien,  considerar  los  efectos  intermedios,  “midpoint”.  Las 

categorías  de  impacto  ambiental  intermedias  permiten,  por  lo  general, modelos  de 

cálculo  que  se  ajustan  mejor  a  la  intervención  ambiental.  Estas  categorías 

proporcionan una información más detallada de qué manera y en qué punto se afecta 

al  medio  ambiente.  Las  categorías  de  impacto  finales  son  variables  que  afectan 

directamente a  la sociedad y son más comprensibles a escala global. Sin embargo,  la 

metodología  para  cuantificar  el  efecto  último  no  está muy  desarrollada  ni  existe  el 

suficiente  consenso  científico  [33]. Por  todo ello,  se han  seleccionado  categorías de 

impacto intermedias. 

 

5.3.2. Resultados y discusión 

La  Tabla  5.7  resume  los principales  resultados del  SCWR de  la  glicerina para 

producir hidrógeno  verde  y electricidad  renovable, obtenidos de  la  simulación de  la 

planta realizada en Aspen Plus.  
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Los datos correspondientes a  los procesos auxiliares como el sistema de agua 

desionizada y el abastecimiento de agua de refrigeración, así como el transporte y  la 

producción  de  electricidad  se  han  tomado  de  la  base  de  datos  ecoinvent  [34], 

disponible dentro del propio software SimaPro. Por otro parte, el perfil ambiental de la 

glicerina se ha tomado de otra fuente [35]. 

 

Entradas  Valor  Unidades 

De la tecnosfera 

Glicerina (SS1)  16,15  kg 

Transporte de glicerina (SS2)  807,5  kg∙km 

Del medio ambiente 

Aire (SS3)  58,07  kg 

Agua para torre de refrigeración (SS4)  43,21  kg 

Agua para desionización (SS5)  44,82  kg 

Salidas 

Productos 

Hidrógeno (UF)  1,00  kg 

Electricidad neta  10,66  kWh 

Emisiones atmosféricas 

O2 (SS3)  1,83  kg 

NO (SS3)  0,008  kg 

NO2 (SS3)  trace  kg 

N2O (SS3)  trace  kg 

N2 (SS3)  44,54  kg 

CO2 (SS3)  6,70 (22,96)*  kg 

H2O (SS3)  7,79  kg 

Emisiones hídricas 

Agua separada de proceso (SS3)  40,93  kg 

* Emisiones de CO2 sin captura en la PSA 

Tabla 5.7. Inventario del proceso SCWR por unidad funcional. 

 

Aunque  la unidad  funcional  seleccionada es 1 kg de H2 producido, el proceso 

SCWR tiene como producto no sólo hidrógeno, sino también electricidad, es decir, se 
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obtienen  dos  productos.  Al  evaluar  este  tipo  de  sistemas multiproducto,  hay  que 

utilizar una metodología de asignación con el fin de distribuir  los datos de  inventario 

del ciclo de vida y  las cargas ambientales asociadas entre  los distintos productos del 

proceso [36]. Debido a la diferente naturaleza de los productos (materia y energía) y a 

la  naturaleza  comercial  del  sistema,  en  este  estudio  se  ha  escogido  un método  de 

asignación basado en  los valores económicos. Teniendo en cuenta el precio de venta 

de  los productos (8,0 €/kg H2 y 0,21 €/kWh [37]) y su producción (1 kg de H2 y 10,66 

kWh), el resultado es de 8,00 €/FU para el hidrógeno y 2,3 €/FU para  la electricidad. 

Por tanto, los factores de asignación proporcional utilizados para el bio‐hidrógeno y la 

bio‐electricidad del sistema estudiado son 0,78 y 0,22, respectivamente. 

 

5.3.2.1. Caracterización ambiental del sistema 

El  inventario  del  ciclo  de  vida  del  sistema  SCWR  obtenido  en  el  apartado 

anterior  se  ha  implementado  en  SimaPro  8.0  [38],  considerando  el  conjunto  de 

potenciales de impacto ambiental según el método CML 2000 “midpoint”: ADP, GWP, 

ODP, POFP, AP y EP. Además, la demanda de energía fósil acumulada (CED) del sistema 

se ha cuantificado siguiendo un procedimiento previamente establecido [39].  

 

La caracterización ambiental de  los subsistemas del proceso SCWR da  lugar a 

los  impactos  ambientales  que  se  muestran  en  la  Tabla  5.8.  La  caracterización 

ambiental total del sistema completo se muestra en la Tabla 5.9, donde los resultados 

se  dividen  entre  los  dos  productos  del  sistema:  hidrógeno  (producto  principal)  y 

electricidad, de acuerdo con el procedimiento de asignación económica anteriormente 

explicado. 

 

El uso del análisis de ciclo de vida permite identificar qué subsistema tiene más 

influencia en  los  impactos ambientales atribuidos al hidrógeno producido. La Fig.5.10 

muestra  la contribución específica de cada subsistema a  los  impactos calculados para 

el SCWR para todas las categorías. 
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Categoría  Unidades  SS1  SS2  SS3  SS4  SS5 

ADP  kg Sb eq  1,58E‐02  1,23E‐06  0,00  1,04E‐07  2,01E‐07 

CED  MJ  15,38  2,62  0,00  0,00  0,00 

GWP  kg CO2 eq  0,20  0,18  2,68  0,33  0,38 

ODP  kg CFC eq  8,82E‐03  2,47E‐07  5,27E‐05  3,41E‐08  3,72E‐08 

POFP  kg C2H4 eq  1,29E‐02  8,05E‐05  1,48E‐06  5,43E‐05  6,49E‐05 

AP  kg SO2 eq  3,35E‐03  1,29E‐03  5,67E‐03  9,29E‐04  1,15E‐03 

EP  kg PO4
‐3 eq  7,72E‐04  2,22E‐04  3,40E‐03  2,04E‐04  2,74E‐04 

Tabla 5.8. Caracterización ambiental de los subsistemas del proceso SCWR 

 

Categoría  Unidades  Total  Hidrógeno  Electricidad 

ADP  kg Sb eq  1,58E‐02  1,23E‐02  3,47E‐03 

CED  MJ  18,00  14,04  3,96 

GWP  kg CO2 eq  3,77  2,94  0,83 

ODP  kg CFC eq  8,87E‐03  6,92E‐03  1,95E‐03 

POFP  kg C2H4 eq  1,31E‐02  1,02E‐02  2,89E‐03 

AP  kg SO2 eq  1,24E‐02  9,66E‐03  2,73E‐03 

EP  kg PO4
‐3 eq  4,87E‐03  3,80E‐03  1,07E‐03 

Tabla 5.9. Resumen de la caracterización medioambiental de los productos del sistema SCWR 

 

 

Fig.5.10. Contribución de los diferentes subsistemas a las diferentes categorías ambientales del proceso SCWR 

ADP CED GWP ODP POFP AP EP

SS5 0,00% 0,00% 10,15% 0,00% 0,49% 9,28% 5,62%

SS4 0,00% 0,00% 8,64% 0,00% 0,41% 7,50% 4,19%

SS3 0,00% 0,00% 71,12% 0,59% 0,01% 45,75% 69,79%

SS2 0,01% 14,56% 4,77% 0,00% 0,61% 10,41% 4,56%

SS1 99,99% 85,44% 5,32% 99,40% 98,47% 27,06% 15,84%
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El impacto asociado a la glicerina como materia prima (SS1) domina la categoría 

de impacto ADP, ya que el ADP mide la utilización de los recursos no renovables, y se 

requiere una apreciable cantidad de combustible fósil en la fase agrícola de la biomasa 

y  en  la  transesterificación  para  la  producción  de  biodiesel;  por  ello,  domina  en  el 

subsistema SS1. Sin embargo, el subsistema SS3 apenas afecta a este impacto gracias a 

que el sistema se ha diseñado para ser autosuficiente energéticamente. 

 

En  relación al  indicador CED del sistema, hay un consumo de energía de 20,6 

MJ/UF debido principalmente a  la materia prima  (SS1)  y a  su  transporte  (SS2)  y, en 

menor medida  al  suministro  de  agua  de  refrigeración  (SS4)  y  a  la  desionización  del 

agua  de  proceso  (SS5).  Sin  embargo,  considerando  el  potencial  de  producción  de 

energía eléctrica del sistema (38,4 MJ/UF) y el hidrógeno (120,0 MJ/UF, de acuerdo a 

su poder calorífico inferior) desde el subsistema SCWR (SS3), el balance de energía del 

sistema es  claramente positivo  (137,8 MJ/UF).  Este balance  favorable de energía es 

posible gracias a la adecuada integración energética del proceso y a su diseño para ser 

autosuficiente  energéticamente.  Por  lo  tanto,  estos  resultados  sugieren  que  la 

producción  conjunta  de  hidrógeno  y  electricidad  mediante  reformado  con  agua 

supercrítica tiene un desempeño energético prometedor. 

 

En cuanto a  la categoría de  impacto ODP,  la glicerina sigue siendo  la principal 

contribuyente  debido  a  las  emisiones  de  óxido  nitroso  producidas  por  el  uso  de 

fertilizantes en el cultivo de la biomasa. Las emisiones de óxido nitroso son peligrosas 

porque afectan a  la  reducción de  la capa de ozono estratosférica. Con  respecto a  la 

categoría  POFP,  los  óxidos  de  nitrógeno  provenientes  de  los  fertilizantes  y  los 

hidrocarburos contribuyen a la formación a nivel del suelo de ozono (troposférico) en 

la  presencia  de  radiación  UV  formando  el  llamado  “smog  fotoquímico”,  que  causa 

problemas  respiratorios  humanos  y  la  contaminación  ecotóxica  de  las  capas  de  la 

atmósfera a nivel del suelo. 

 

Asimismo,  los  impactos  AP  y  EP  están  dominados  por  las  emisiones  a  la 

atmósfera que se producen en el proceso SCWR, las cuales contienen NOx y trazas de 

amoniaco. La glicerina, como materia prima, también contribuye al AP y EP porque los 
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fertilizantes utilizados para el crecimiento de la biomasa contienen nitratos, amoniaco, 

fosfatos  e  incluso  de  azufre,  los  cuales  producen  emisiones  de  SOx, NOx  y NH3  que 

reaccionan  con  el  vapor  de  agua  presente  en  la  atmósfera  para  formar  ácidos 

contaminantes. 

 

Por  último,  el  GWP  es  una  categoría  importante  y  merece  una  discusión 

especial.  El  potencial  de  calentamiento  global  cuantifica  la  contribución  de  las 

emisiones  gaseosas  del  sistema  de  producción  de  hidrógeno  relacionadas  con  el 

problema ambiental del cambio climático. La Fig.5.11 muestra la contribución de todos 

los subsistemas a la categoría GWP. 

 

 

Fig.5.11. Contribución del los subsistemas a la categoría GWP del proceso SCWR. 

 

Como se puede comprobar, el efecto de  la glicerina como materia prima (SS1) 

en  el  impacto  GWP  es  muy  pequeño,  porque  a  pesar  de  que  se  emite  CO2  a  la 

atmósfera en el cultivo de la biomasa, el pretratamiento de la biomasa, la extracción y 

refino del aceite, el proceso de  transesterificación y en  las etapas de purificación de 

glicerol,  parte  del  CO2  también  se  absorbe  durante  la  etapa  de  crecimiento  de  la 

biomasa, mitigando así las emisiones netas. 

 

El  subsistema  de  desionización  (SS2)  contribuye  ligeramente  en  el  potencial 

GWP debido a que la ósmosis inversa tiene un consumo significativo de electricidad. 
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El proceso SCWR (SS3), particularmente el reformador donde se obtiene el gas 

producto y el horno donde los gases de purga de la PSA se queman para proporcionar 

calor al sistema, es el principal foco de emisión de gases de efecto invernadero (22,96 

kg  CO2‐eq  por  UF).  Sin  embargo,  el  CO2  generado  en  la  reacción  de  reformado 

supercrítico (16,26 kg CO2‐eq por FU) se separa del proceso en la unidad de PSA antes 

de entrar en el horno. Así, el CO2 neto emitido en SS3 es 6,70 kg CO2‐eq, presente en el 

gas  de  combustión  producido  en  el  horno.  Además,  las  emisiones  de  CO2  de  SS3 

provienen  de  la materia  prima  (bio‐glicerol)  y  no  deberían  ser  consideradas  como 

carbono  fósil,  sino  en  forma  de  CO2  biogénico.  Las  emisiones  de  CO2  biogénicas  se 

definen como las emisiones de CO2 relacionadas con el ciclo natural del carbono como, 

por ejemplo,  las emisiones  resultantes de  la  combustión,  la  cosecha,  la digestión,  la 

fermentación,  la descomposición, o  la  transformación de  los materiales que poseen 

base biológica [40]. Si se contabilizasen las emisiones de CO2 biogénico como si fueran 

emisiones de CO2  fósil,  se estarían  sobrestimando  las emisiones, mientras que  si  se 

excluyesen  las emisiones de CO2 biogénico,  se permitiría que parte de  las emisiones 

que aumentan los niveles atmosféricos de CO2 fuesen ignoradas. Si bien esta cuestión 

requiere un estudio más detallado, está claro que no se puede suponer la neutralidad 

del  carbono  de  la  glicerina  utilizado  en  el  SCWR,  porque  algunas  de  las  etapas  del 

proceso de producción de biodiesel utilizan  fuentes  fósiles, por  lo que  la neutralidad 

de  carbono  no  es  una  suposición  correcta.  Sin  embargo,  la  glicerina  proviene  de  la 

biomasa y una parte del carbono también debe ser considerado como biogénico [41‐

43]. 

 

Para resolver el problema de  la consideración biogénica o  fósil del dióxido de 

carbono, la Agencia de Protección del Medioambiente de Estados Unidos (EPA) [44] ha 

propuesto un factor adimensional para la asignación biogénica (BAF), que establece la 

proporción  de  las  emisiones  que  contribuyen  al  efecto  invernadero.  Este  factor 

representa  el  ratio  entre  las  emisiones  netas  biogénicas  producidas  durante  el 

crecimiento,  cosecha/recolección,  procesamiento  y  uso  de  una  materia  prima 

biogénica, y el contenido  total en carbono de  la materia prima biogénica consumida 

para proporcionar energía  (y que conduce a emisiones por chimenea) en una  fuente 

estacionaria. 
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 En  base  a  esta  definición  ,  el  índice  BAF  puede  ser  inferior  a  0  (procesos 

biogénicos que secuestran más CO2 que el total de  las emisiones de CO2 biogénicas), 

puede  tomar el valor de 0  (el CO2 es considerado como biogénico y no aumenta  las 

emisiones de gases de efecto invernadero, es decir, las emisiones de CO2 biogénico no 

tienen  impacto  atmosférico neto)  y de  1  (cuando  los procesos del  ciclo de  carbono 

biológico no contrarrestan ninguna de las emisiones directas de CO2, es decir, el 100% 

de las emisiones de CO2 se considera fósil).   

 

En este estudio, con  los datos disponibles, se asumió un  índice de BAF de 0,4 

[45,46],  lo que  significa una contribución atmosférica neta del 40% de  las emisiones 

directas de CO2 biogénico mientras que el 60% restante se contrarrestan  (el proceso 

biogénico compensa un 60% de  las emisiones de CO2). De esta manera,  las emisiones 

de  CO2  equivalentes  en  el  SS3  son  2,68  kg  CO2‐eq  por  UF,  un  valor  intermedio  y 

aceptable entre los dos casos extremos. 

 

La  Fig.5.12  muestra  los  impactos  específicos  en  cada  área  de  proceso, 

excluyendo el  indicador CED. Como  se puede observar,  la  categoría GWP es  la más 

importante ya que afecta a todos los  del proceso SCWR de manera significativa. 

 

 

Fig.5.12. Contribución relativa de todos los subsistemas de proceso a las diferentes categorías de impacto. 
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EP 0,32% 0,12% 0,17% 0,06% 0,07%

AP 1,38% 0,71% 0,29% 0,28% 0,30%

POFP 5,34% 0,04% 0,00% 0,02% 0,02%

ODP 3,64% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%

GWP 82,82% 99,12% 99,54% 99,64% 99,61%

ADP 6,50% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
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5.3.2.2. Propuesta de mejoras ambientales para el SCWR 

En base  a  los  impactos  ambientales  identificados en el  apartado  anterior,  se 

proponen algunas acciones para mejorar la evaluación medioambiental del sistema: 

 

1. Optimizar  la  demanda  de  energía  en  el  proceso  de  producción  de  biodiesel 

mediante una mejor integración energética, el uso de electricidad renovable, y 

mejorar el cultivo de biomasa mediante el uso fertilizantes más eficientes. De 

esta forma, la glicerina producida tendrá una carga ambiental más baja. Como 

se observa en la Fig.7.4, la glicerina (SS1) es la causa principal de las categorías 

de  impacto  ADP,  ODP,  POFP  y  AP  en  el  sistema  estudiado,  por  lo  que  una 

mejora ambiental del proceso del biodiesel mejorará el  impacto ambiental del 

reformado de glicerina con agua supercrítica. 

 

2. Utilizar biocombustibles como bioetanol o biodiesel en camiones y tractores en 

la  etapa  de  la  agricultura  de  proceso  biodiesel,  que  reducirá  todas  las 

categorías impacto, y la glicerina (SS1) tendrá un mejor perfil ambiental. 

 

3. Utilizar  biocombustibles  para  el  transporte  de  la  glicerina  para  disminuir  el 

impacto ambiental de SS2. 

 

4. Construir la planta  de SCWR cerca de los productores de biodiesel para reducir 

el consumo de combustible en la etapa de transporte (SS2). 

 

5. Aumentar  la  selectividad  de  la  glicerina  hacia  hidrógeno  (producto  deseado) 

mediante  el  desarrollo  de  un  nuevo  catalizador  respetuoso  con  el  medio 

ambiente.  El proceso  actual  SCWR  requiere  altas  temperaturas de operación 

(800  °C) para conseguir una alta selectividad de hidrógeno  [8]. Un catalizador 

que permita operar a temperaturas de operación más bajas conservando una 

alta  selectividad  a  hidrógeno,  reducirá  las  exigencias  de  los  materiales  de 

fabricación  de  la  planta  y  el  consumo  de  energía,  por  lo  que  el  impacto 

ambiental de la planta (SS3) disminuirá. 
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6. Usar  electricidad de origen renovable e implementar sistemas de recuperación 

de  energía  en  planta  de  ósmosis  inversa  (SS5)  para  reducir  su  impacto 

ambiental.  Algunas  tecnologías  existentes  para  la  recuperación  de  energía 

incluyen  turbinas e  intercambiadores de presión que ahorran una parte de  la 

energía utilizada en el proceso. 

 

5.3.2.3. Comparativa del impacto ambiental del SCWR con otros sistemas 

La  Tabla  5.10  muestra  las  emisiones  de  gases  de  efecto  invernadero  (GEI) 

procedentes  de  la  producción  de  hidrógeno  de  otros  procesos  encontrados  en  la 

literatura. 

 

Tecnología  Materia prima  GWP (kg CO2 eq)  Referencia 

SCWR  Glicerina  3,77  Este estudio 

Gasificación  Carbón  29,33  [47] 

Termólisis  Gas natural  37,11  [48] 

Reformado con vapor  Metano  10,56  [49] 

Oxidación parcial  Metano  10,7  [50] 

Electrolisis + renovables  Agua  2,55  [51] 

Fermentación oscura  Biomasa  5,50  [52] 

Gasificación  Biomasa  5,40  [25] 

Reformado con vapor  Bioetanol  9,20  [50] 

Reformado con vapor  Biometano  4,80  [50] 

Nota: la unidad funcional para todos los procesos anteriores es 1 kg de hidrógeno 

Tabla 5.10. Emisiones de GEI equivalentes de diferentes tecnologías de producción de hidrógeno. 

 

No obstante, hay que tener en cuenta que los resultados de estos estudios son 

difíciles  de  comparar  porque  cada  uno  define  los  límites  del  sistema  de  acuerdo  a 

diferentes criterios o condiciones y la información disponible es tan específica que no 

permite  generalizar  los  resultados.  En  consecuencia,  hay  diferentes  unidades  de 

proceso y tecnologías para cada referencia, e incluso para un mismo proceso, de modo 

que  los  valores  de  emisiones  de  gases  de  efecto  invernadero  pueden  cambiar 

dependiendo de los elementos considerados en el análisis (por ejemplo, el análisis de 
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reformado con vapor, con o sin captura de carbono). De esta manera, la comparación 

entre los sistemas se establece utilizando la misma unidad funcional y consideraciones 

metodológicas similares. Sin embargo, no se han encontrado estudios que utilicen  la 

tecnología SCWR, los mismos límites del sistema o la misma calidad de los datos. Esta 

comparación permite adquirir una visión sobre el impacto GWP del proceso SCWR de 

glicerina  con  respecto a otras  tecnologías,  si bien  se aparta en  cierta medida de  los 

procedimientos ISO. 

 

Las  tecnologías  de  producción  de  hidrógeno  convencionales  que  utilizan 

combustibles  fósiles,  como  el  reformado  de metano  con  vapor  y  la  gasificación  del 

carbón,  son  las más  implementadas  industrialmente, pero  sus emisiones de GEI  son 

relativamente muy altas debido a  la cantidad de carbono fósil presente en  la materia 

prima.  Como  se  comprueba  en  la  Tabla  5.10,  la  gasificación  del  carbón  tiene  un 

potencial de calentamiento global de 29,33 kg CO2‐eq,  la termolisis de gas natural en 

un ciclo de Cu‐Cl produce 37,11 kg CO2‐eq mientras que el reformado de metano con 

vapor y la oxidación parcial de metano generan los valores más bajos de 10,56 kg CO2‐

eq y 10,7 kg CO2‐eq por UF, respectivamente. 

 

Los procesos que utilizan el agua como materia prima tienen mucho potencial, 

ya  que  el  agua  es  una materia  prima  libre  de  carbono.  Sin  embargo,  romper  una 

molécula  de  agua  requiere  una  gran  cantidad  de  energía,  que  es  su  principal 

desventaja. No  obstante,  si  se  utilizan  nuevas  formas  de  energía  renovables  (solar, 

eólica  o mareomotriz),  las  emisiones  de  gases  de  efecto  invernadero  pueden  verse 

reducidas. Así,  la electrolisis del agua utilizando energía eólica tiene un  impacto GWP 

bastante bajo(2,55 kg CO2‐eq por UF). 

 

Dentro de los procesos bioquímicos, las rutas fotosintéticas permiten mitigar el 

impacto  de  estos  procesos  sobre  el  medioambiente.  La  fermentación  oscura,  por 

ejemplo, tiene un GWP de tan solo 5,5 kg CO2‐eq por UF. Sin embargo, estos procesos 

están aún en desarrollo (hasta el momento, restringidos a escala de laboratorio) y, en 

la actualidad, no pueden competir con otras tecnologías. 
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Asimismo,  respecto  de  las  tecnologías  con  materia  prima  renovable,  la 

gasificación de biomasa reduce significativamente la cantidad de emisiones de CO2 con 

respecto a su alternativa fósil (5,40 kg CO2‐eq frente a 29,33 kg CO2‐eq por UF). 

 

Por  su  parte,  el  reformado  de  bioetanol  con  vapor  posee  un  buen  perfil 

medioambiental  (9,20  kg  CO2‐eq),  y  el  biometano  (procedente  de  la  digestión 

anaeróbica de los residuos) reformado con vapor tiene un impacto GWP bastante bajo 

(4,80 kg CO2‐eq). 

 

La Tabla 5.10 muestra que, en comparación con los otros procesos, el SCWR de 

la glicerina tiene un muy buen perfil medioambiental en relación a la categoría GWP y 

puede convertirse en una alternativa interesante en el sistema de energía en el futuro. 

 

Como resumen y comentarios finales, para producir 1 kg de H2 mediante SCWR 

de glicerina sólo se emiten 6,70 kg CO2‐eq y se obtiene una corriente de gas rico en 

CO2  para  su  captura.  Por  otra  parte,  teniendo  en  cuenta  que  una  parte  de  CO2 

biogénico  es  contrarrestado  por  formar  parte  del  ciclo  natural  del  carbono,  las 

emisiones netas a la atmósfera son 2,68 kg CO2‐eq por UF. Además, hay que tener en 

cuenta que el SCWR no sólo produce hidrógeno verde, sino que también una corriente 

rica en CO2 para captura y electricidad verde, de tal forma que en el SCWR se generan 

10,66  kWh  por  UF  de  energía  verde  libre  de  emisiones  de  carbono, mejorando  la 

eficiencia energética e  incrementando el valor del proceso. Por otro  lado, no se debe 

olvidar  que  la  tecnología  SCWR  valoriza  glicerina,  considerada  actualmente  como 

residuo por muchos fabricantes de biodiesel. 

 

5.4. Conclusiones 

En  este  capítulo  se  han  evaluado  tecno‐económicamente  los  procesos  de 

valorización de glicerina para producir hidrógeno y electricidad mediante  reformado 

con agua supercrítica y su versión autotérmica (SCWR y ASCWR). 
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Los balances de materia y energía se han obtenido mediante Aspen Plus 8.4 y 

los  costes de  los equipos  se han estimado  con el  software CAPCOST. Asumiendo un 

precio de venta de electricidad producida a partir de fuentes renovables en la turbina 

de 0,2 $/kWh, el precio de equilibrio del hidrógeno es de 5,36 $/kg H2 para el SCWR y 

5,75  $/kg  H2  para  el  ASCWR,  usando  una  tasa  de  retorno  del  10 %,  y  el  100%  de 

financiación  de  capital.  Estos  precios  son  bastante  competitivos;  además,  si  la 

electricidad y el hidrógeno producido se considerasen como productos renovables,  la 

competitividad podría ser aún mayor. 

 

  Por otro lado, se ha profundizado en el análisis de la sostenibilidad ambiental 

de  los productos obtenidos en el  reformado de glicerina con SCW  (H2 y electricidad) 

mediante  un  análisis  de  ciclo  de  vida.  Se  ha usado Aspen  Plus  8.4  para  calcular  los 

balances de materia y energía, y el software SimaPro 8.0 para identificar el impacto del 

proceso global en siete categorías: agotamiento de los recursos abióticos, agotamiento 

de  la  capa  de  ozono,  potencial  de  calentamiento  global,  potencial  de  acidificación, 

potencial  de  eutrofización,  potencial  de  formación  de  oxidantes  fotoquímicos  y  la 

demanda de energía acumulada, siguiendo el método CML 2000.  

 

  Desde una perspectiva de ciclo de vida, los resultados obtenidos sugieren un 

desempeño  relativamente prometedor de  la producción de hidrógeno  y electricidad 

mediante reformado de glicerina con agua supercrítica. Se ha realizado una distinción 

de  las emisiones de CO2 biogénicas y  fósiles para obtener un  inventario de GEI más 

realista.  En  comparación  con  otras  tecnologías,  el  proceso  SCWR  es  una  buena 

alternativa para producir hidrógeno  con unas emisiones de  sólo 3.77 kg CO2‐eq por 

UF, con  las ventajas adicionales de  la generación de electricidad renovable con bajas 

emisiones  de  carbono  y  la  separación  de  una  corriente  de  gas  rico  en  CO2  para  su 

captura y almacenamiento. 
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Esta Tesis ha proporcionado varias contribuciones en el campo del reformado de 

glicerol con agua supercrítica, tanto a nivel experimental como de simulación.  

 

En el ámbito experimental,  se han  realizado pruebas  con  concentraciones de 

glicerol desde el 5 hasta el 30 %p, y se ha demostrado que es posible obtener un buen 

desempeño del proceso sin usar catalizador. Asimismo, el uso de un catalizador en base 

níquel ha permitido reducir la severidad de las condiciones de operación. Además, todos 

los resultados experimentales consiguen explicarse en base a dos esquemas de reacción.  

 

Con respecto al estudio realizado mediante simulación rigurosa, se han diseñado 

y  analizado  dos  procesos  de  reformado  con  agua  supercrítica,  no  autotérmico  y 

autotérmico,  empleando  integración  energética  e  imponiendo  que  sean 

energéticamente autosuficientes. El propósito de  tales procesos es  la producción de 

hidrógeno y de energía eléctrica. Estos procesos se han evaluado  tecno‐económica y 

medioambientalmente, no habiendo ninguna publicación  conocida hasta  la  fecha de 

realización de este estudio. 

 

Las conclusiones obtenidas en el marco de esta Tesis se encuentran al final de 

cada capítulo. No obstante, en este capítulo, se exponen las conclusiones más relevantes 

de la Tesis, agrupadas según el carácter de los estudios realizados. Entre las conclusiones 

se dan algunos  resultados principales de  la  investigación,  tanto de  tipo experimental 

como de simulación. Asimismo, se  indica el número de publicaciones derivadas de  la 

investigación realizada, y se proponen algunas recomendaciones útiles para continuar 

avanzando en la investigación sobre el reformado con agua supercrítica. 

 

 

6.1. Conclusiones del estudio experimental 

Con respecto a las pruebas sin catalizador: 

 



 
    Capítulo 6 

 

    210 
 

1. La conversión de la glicerina varió desde 97,2 hasta 100% para todas las pruebas, 

excepto cuando se emplearon alimentaciones con concentraciones elevadas de 

glicerina  (25‐30%  en  peso)  en  las  que  la  conversión  se  redujo  al  85,0%,  a 

temperaturas de 800 y 850 °C, y a 240 bar. 

 

2. Los rendimientos a hidrógeno fueron de entre 2 y 4 mol por mol de glicerina, 

sobre un máximo teórico de 7. No obstante, para alcanzar altos rendimientos a 

hidrógeno  son  necesarios  elevados  tiempos  de  residencia  (de  entre  2  y  3 

minutos). 

 

3. El  material  del  reactor  (Inconel  625)  mostró  cierta  actividad  catalítica  que 

disminuyó después de operar en  torno a 50 h. Se encontraron nanotubos de 

carbono en  los  residuos carbonosos, y  se detectó níquel en dicha estructura, 

cuya fuente es el propio material del reactor. 

 

Con respecto a las pruebas con catalizador comercial en base Ni soportado sobre 

Al2O3 y SiO2: 

 

4. El  gas  seco obtenido  se  compone principalmente de H2, CO2, CO,  y CH4.  Los 

resultados mostraron que la conversión de glicerina fue casi completa, excepto 

en pruebas donde la concentración de glicerina alimentada fue muy elevada (20‐

30%p) y la temperatura de operación baja (500 °C). Los rendimientos a hidrógeno 

fueron muy próximos  a  los  valores  calculados en  condiciones de equilibrio  a 

pesar  delcorto  tiempo  de  residencia  (menos  de  5  segundos).  Los  mejores 

resultados  se  obtuvieron  a  una  temperatura  de  operación  de  800  °C  y  una 

concentración  de  glicerina  del  5  %p,  con  una  conversión  del  100%  y  un 

rendimiento a hidrógeno de 6,56 mol H2/mol glicerina. 

 

5. La aproximación al equilibrio es muy alta a velocidades espaciales de entre 1,25 

y 15 gGli h‐1 gCat‐1 (correspondientes en este estudio a un tiempo de residencia de 
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2,4 s), lo que permite reducir el tamaño del reactor con respecto al proceso sin 

catalizador. 

 

6. El  níquel  presente  en  el  catalizador  fue  completamente  reducido,  y  se 

encontraron nanotubos de carbono estructurados con pequeñas partículas de 

níquel en la superficie en concentraciones de glicerol superiores a 20% en peso.  

 

7. Aunque el catalizador no es estrictamente necesario para el proceso, se requiere 

un mayor  tiempo  de  residencia  y  una  alta  temperatura  para  lograr  un  buen 

rendimiento del proceso. Este estudio corrobora que el reformado de glicerina 

usando  agua  supercrítica  sobre  un  catalizador  de  Ni  permite  reducir  la 

temperatura  de  reformado  necesaria  con  respecto  a  cuando  no  se  utiliza 

catalizador,  pasando  de  ser  800  °C  a  600  °C,  consiguiéndose  elevados 

rendimientos a hidrógeno, con valores muy cercanos al equilibrio, en tiempos 

relativamente pequeños. 

 

6.2. Conclusiones del estudio termodinámico y del análisis energético y exergético 

8. El uso de concentraciones de glicerina relativamente altas, de entre el 20 y el 30 

%p, permite que el proceso pueda ser autosuficiente energéticamente y, de este 

modo, económicamente más interesante. 

 

9. Se han diseñado  y  simulado  los procesos de  reformado  (SCWR)  y  reformado 

autotérmico  (ASCWR)  de  glicerina  con  agua  supercrítica  con  integración 

energética,  y  siendo  energéticamente  autosuficientes,  para  obtener  un  gas 

producto rico en hidrógeno para su uso en una pila de combustible tipo PEM. 

Para el proceso SCWR,  la máxima producción de hidrógeno puro  fue de 58,6 

kg/h, obtenida con una alimentación de 1.000 kg/h de glicerina en una solución 

acuosa  al  26,5 %p,  a  800  °C  y  240  bar.  En  estas  condiciones,  la  producción 

eléctrica total ascendió a 1,5 MW. En cuanto al proceso autotérmico (ASCWR), 

la máxima producción de hidrógeno puro  fue de 59,1 kg/h, obtenida con una 
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temperatura de precalentamiento y reformado de 800 °C, una presión de 240 

bar, un ratio molar O2/glicerina de 0,17 y alimentando una disolución de glicerina 

al 25,9 %p. La producción de energía neta total fue de 1,6 MW.  

 

10. Con respecto a  las eficiencias, el proceso SCWR presentó valores de eficiencia 

energética y exergética del 35,8% y 33,8%, respectivamente, mientras que en el 

proceso ASCWR se obtuvieron una eficiencia energética y exergética del 36,0% y 

33,5%,  respectivamente.  A  efectos  de  rendimiento  exergético,  el  proceso 

ASCWR  presenta  valores  ligeramente  superiores  y  se  obtiene  una  mayor 

cantidad  de  energía  eléctrica  total.  Sin  embargo,  es  necesario  un  tren  de 

compresión  que  aumentaría  el  coste  de  inversión  de  la  planta  y  los  costes 

operativos.  Si,  además,  se  suma  la  dificultad  de  controlar  un  proceso 

autotérmico, el proceso SCWR parece, a priori, la mejor opción para una planta 

comercial. 

 

6.3. Conclusiones de la evaluación tecno‐económico y medioambiental 

11. La  evaluación  tecno‐económica de  la producción de hidrógeno  y  electricidad 

mediante el reformado de glicerina con agua supercrítica,  bajo el criterio de ser 

autosuficiente energéticamente, confirma que el proceso autotérmico presenta 

un mejor rendimiento que el proceso SCWR en términos de eficiencia energética, 

pero el capital de inversión y las dificultades operativas del mismo conducen a 

mayores costes de producción del hidrógeno.  

 

12. El precio de venta mínimo del hidrógeno es de 5,36 $/kg para el SCWR y 5,75 

$/kg para el proceso ASCWR. Estos valores son algo más altos con respecto los 

de algunas tecnologías convencionales, tales como el reformado de metano con 

vapor, aunque menores que en otros procesos renovables, como la gasificación 

de madera. En un escenario  futuro,  las posibles mejoras en  la  tecnología con 

SCW pueden conducir a una bajada del precio del hidrógeno renovable. 
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13. La  evaluación  del  comportamiento  medioambiental  de  la  producción  de 

hidrógeno  y  electricidad  mediante  el  reformado  de  glicerina  con  agua 

supercrítica (SCWR) mediante la realización de un Análisis de Ciclo de Vida (ACV), 

indica que el calentamiento global es el impacto más importante, obteniéndose 

una emisión de dióxido de carbono equivalente de tan solo 3,77 kg CO2‐eq por 

kg H2 producido.  

 

14. Además,  el  proceso  SCWR  permite  reducir  las  emisiones  de  gases  de  efecto 

invernadero respecto a otras tecnologías y la obtención de un balance energético 

del  ciclo  de  vida  positivo,  logrando  un  buen  perfil  ambiental  en  cuanto  a  la 

producción  de  H2  y  electricidad.  Para  optimizar  el  perfil  ambiental  se  han 

propuesto una serie de mejoras al proceso global, entre las cuales se incluye el 

uso biocombustibles y el uso de electricidad renovable. 

 

6.4. Resumen de las contribuciones 

Durante el desarrollo de esta Tesis se han publicado, entre 2012 y 2015, un total 

de ocho artículos, todos ellos del primer cuartil. Las primeras páginas de estos artículos, 

en los que se basa gran parte de este documento, se incluyen en el Anexo. 

 

6.5. Recomendaciones 

Una  vez  concluida  la  Tesis,  se  recomienda  investigar  y  profundizar  en  varios 

aspectos, algunos de los cuales no se han podido llevar a cabo por falta de recursos.  Se 

indican a continuación: 

 

a) Desarrollar  un  modelo  cinético  con  datos  experimentales  e  incluirlo  en  la 

simulación de Aspen Plus para tener una simulación semejante a la realidad. De 

esta forma, se podría hacer un diseño del proceso y de los equipos mucho más 

preciso  que  utilizando  una  simulación  donde  se  asumen  condiciones  de 

equilibrio. 
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b) Realizar  ensayos  del  proceso  SCWR  autotérmico  y  compararlos  con  los 

resultados  obtenidos  en  simulación  y  con  los  resultados  de  los  ensayos 

experimentales  realizados hasta ahora. Para ello,  sería necesario  realizar una 

serie de modificaciones en la planta piloto actual, añadiendo un compresor de 

aire y un controlador de flujo másico para ajustar el ratio oxígeno/glicerina, entre 

otras modificaciones. 

 

c) Estudiar el comportamiento de diferentes materiales con el agua supercrítica en 

términos  de  corrosión,  ya  que  el  agua  supercrítica  puede  llegar  a  ser muy 

corrosiva. Con este estudio, se seleccionaría el mejor material para una futura 

planta de mayor escala. 

 

d) Llevar  a  cabo  pruebas  experimentales  de  larga  duración  para  identificar  la 

posible desactivación del catalizador y su estabilidad con el tiempo. Debido a las 

condiciones  severas  de  operación,  las  pruebas  realizadas  han  tenido  una 

duración neta de 6 horas o menos. 

 

e) Ensayar  diferentes  catalizadores,  lo  que  permitirá  seleccionar  el  más 

conveniente para el proceso, e incluso la posibilidad de encontrar la estructura 

de catalizador más adecuada y crear una posible patente. 

 

f) Probar  otras  materias  primas,  de  modo  que  se  pueda  profundizar  en  las 

aplicaciones de la tecnología de reformado con agua supercrítica. 
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