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Capitulo 1
Estudio preliminar




Resumen ejecutivo

Las necesidades y creciente demanda del mercado, tanto mundial como nacional, y las politicas
de beneficios econdmicos brindadas por el estado motivan a que la produccién de bioenergias
sea una buena alternativa para iniciar una industria en el mercado.

En el presente trabajo se desarrollara una alternativa para la produccién de electricidad. Para
ello se partira de biomasa, particularmente orujillo de oliva, a partir del cual mediante un
proceso de gasificacion se generard gas de sintesis.

El gas de sintesis se compone principalmente de hidrégeno (H,), metano (CHs) y monodxido de
carbono (CO). Dicho gas es utilizado en diferentes aplicaciones que se pueden englobar en
sintesis quimica o generacién de energia. La finalidad del gas generado sera la generacién de
energia eléctrica.

La gasificacion es uno de los procesos por los que es posible obtener gas de sintesis a partir de
biomasa. Consta de cuatro etapas: secado, pirdlisis, reacciones sdlido gas y reacciones en fase
gas.

La gasificacion ocurre en equipos denominados gasificadores. Los gasificadores se dividen en
dos grandes grupos: de fase densa (dentro de los cuales se encuentran los del tipo downdraft,
updraft y crossdraft) y los de fase liviana (que pueden ser de lecho fluidizado o de lecho
arrastrado). Cada tipo de gasificador tiene requerimientos especiales sobre la alimentacion y
brinda diferentes calidades del gas de salida. Debido a los requerimientos de entrada para el
proceso se requiere un pretratamiento de la biomasa. Otro factor que influye en la calidad y
poder calorifico del gas de sintesis producido es el agente gasificante utilizado, el cual puede ser
vapor, oxigeno o aire. Luego de la etapa de gasificacion, dependiendo de la aplicacién del gas,
deben realizarse diferentes procesos para acondicionarlo.

Particularmente, los requerimientos del gas para la aplicaciéon en turbinas son exigentes, los
niveles de alquitran deben ser nulos o estar en fase vapor, debe poseer pequefias cantidades de
polvo y, para la generacidon de energia, es necesario que el gas de sintesis posea un alto poder
calorifico. La calidad mas préxima a la requerida del gas de sintesis se obtiene utilizando un
reactor del tipo downdraft con oxigeno como agente gasificante, por lo que se utilizard dicha
combinacion.

El orujillo de oliva juega un rol fundamental en el proceso ya que, a partir de él, mediante la
gasificacion, de una tonelada de materia prima se pueden obtener aproximadamente 3600m?
de gas de sintesis. Esta cifra es superior a la que podria producirse por otros tipos de biomasa.
Ademas, el orujillo de oliva es un desecho que genera problemas a las productoras de aceite
debido a los costos por manejo y disposicion final.

Con respecto ubicacion, la planta productora de gas de sintesis se localizarad en el parque

industrial de 9 de Julio en la provincia argentina de San Juan. Esta provincia presenta mayor
produccion de aceite de oliva a nivel nacional, por lo tanto, es la mayor productora de oruijillo.
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Introduccion

En los ultimos afios, el interés del mundo por el cambio climatico y sus consecuencias ha crecido
enormemente. Uno de los problemas que concierne al cambio climdtico es el efecto
invernadero. El efecto invernadero es, basicamente, el fendmeno por el cual determinados
gases, que son componentes de la atmdsfera, retienen parte de la energia que el suelo emite
por haber sido calentado por la radiacién solar. Este efecto se acrecienta debido a emisiones de
didxido de carbono y metano a la atmdsfera, principalmente por la accion humana.

Por lo que, organismos internacionales como la Organizacion de las Naciones Unidas (ONU)
plantean objetivos para el desarrollo sostenible, los cuales involucran niveles sociales,
ambientales, econdmicos y politicos. Segin la Comision Mundial del Medio Ambiente y del
Desarrollo (CMMAD) de las Naciones Unidas el “desarrollo sustentable es el desarrollo que
satisface las necesidades del presente sin comprometer la capacidad de las generaciones futuras
para satisfacer sus propias necesidades”.

En cuanto a la reduccién del impacto humano sobre el cambio climatico se deben prestar
especial atencion a los objetivos ambientales tales como: energia asequible y no contaminante,
ciudades y comunidades sostenibles, produccién y consumo responsables, acciéon por el clima 'y
vida de los ecosistemas terrestres, entre otros objetivos no menos importantes para el
desarrollo mundial.

El ciclo del carbono, basicamente, se puede dividir en dos ciclos: el bioldgico y el geoldgico. El
primero se trata de un ciclo rapido. El diéxido de carbono del aire, el cual se puede disolver en
el agua formando bicarbonatos, se convierte mediante la fotosintesis en moléculas orgdnicas.
Estas ultimas pasan a través de las cadenas alimenticias y la respiracién celular convierte
nuevamente el carbono orgdnico en didxido de carbono gaseoso, cerrando el ciclo del carbono.
El ciclo del carbono geoldgico es un ciclo que puede llegar a tardar millones de afios. Los
combustibles fdsiles se formaron por materia proveniente de organismos vivos, la cual fue
enterrada profundamente bajo la tierra y posiblemente formad rocas sedimentarias. La actividad
volcanica y, en tiempos mas recientes, la quema de combustibles fésiles, devuelven este
carbono organico a la atmdsfera provocando un desbalance en los niveles de didxido de
carbono. Esto se debe a que la cantidad de CO; liberada resulta mucho mayor a la cantidad de
CO; consumida por los organismos fotosintéticos, para cerrar este ciclo deben pasar millones de
afos, por lo que a los combustibles fésiles se los llama no renovables. Actualmente se busca
reducir las emisiones de CO; a la atmdsfera, lo cual se puede lograr sustituyendo los
combustibles fdsiles por otras fuentes de energia que permitan cerrar el ciclo del carbono como
la biomasa.

Ademas de los aspectos de sustentabilidad o sostenibilidad, otro concepto importante dentro
de este tema es el de bioeconomia. Este se presenta como respuesta a las crecientes demandas
poblacionales, la menor disponibilidad de recursos fdsiles y las consecuencias del cambio
climatico. Segun la Secretaria de Desarrollo Sustentable de la Argentina, “la bioeconomia surge
como un nuevo paradigma que comprende la convergencia de las nuevas tecnologias en los
sectores productivos tradicionales, implicando una etapa de transicidn que sustituiria el modelo
de industrializacién actual. El foco de las discusiones se orienta a mayores productividades en el
marco de mayor sostenibilidad econémica, social y ambiental”.
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En el presente trabajo se desarrollara una alternativa para la produccién de electricidad. Para
ello se partird de biomasa, preferentemente desechos, a partir de la cual mediante un proceso
de gasificacion se generara gas de sintesis.

Gas de sintesis

El gas de sintesis se compone principalmente de hidrégeno (H,), metano (CH4) y mondxido de
carbono (CO). Este gas se puede producir a partir de hidrocarburos (incluido el gas natural),
carbén, coque de petrdleo, asi como también a partir de biomasa. El gas producto de la
gasificacién de la biomasa estd compuesto por hidrégeno, humedad, monéxido de carbono,
didxido de carbono, metano, hidrocarburos alifaticos, benceno y tolueno, asi como pequefas
cantidades de amoniaco, acido clorhidrico y sulfuro de hidrégeno. El gas de sintesis se extrae de
la mezcla antes mencionada, luego de procesos de purificacion.

Aplicaciones del gas de sintesis
Las principales aplicaciones del gas de sintesis son:

e Materia prima en la fabricacidén de gasolina, Diésel y otros productos quimicos. Esto se
realiza empleando la sintesis de Fischer Tropsch. Dicho proceso es un conjunto de
reacciones quimicas que convierte una mezcla de mondxido de carbono e hidrégeno en
hidrocarburos liquidos.

e Materia prima en la produccidén de metanol, etanol, alcoholes mayores, dimetiléter e
hidrégeno, entre otros.

e Produccion de nitrégeno para fertilizantes.

e Utilizacién como combustible de turbinas y en ciclos combinados de gasificacion
integrada (IGCC).

e Materia prima para la produccion de gas natural sintético (SNG). Se considera una
alternativa viable para el uso como combustible en forma de GNL o GNC y se puede
utilizar en el transporte por carretera, ferrocarril, maritimo y otros.

e Alimentacién de motores a gas para diversos propdsitos, como el suministro de energia,
donde se puede usar para obtener beneficios como un bajo costo de energia.

La distribucién de las aplicaciones del gas de sintesis se representa en el grafico 1-1.

Hierro Industrias
esponja Quimicas
5%

2%

Fertilizante
34% DME
6%
SNG/ Hidrogeno
11%
Metanol . Power
22% Oleofinas 3%

6%

Grafico 1 - 1. Distribucion de los usos de gas de sintesis. (Khan, 2018)
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Obtencidén del gas de sintesis
El gas de sintesis puede obtenerse de diversas formas:
e Reformado de metano con vapor

El proceso se puede representar mediante la siguiente reaccion:

-1
CHJ‘:— H:D — 3H3-— CO AH_ = 206 Kj mol

298

En este proceso se utiliza un catalizador de Ni, el mas utilizado es Ni/Al,Os. Dependiendo las
condiciones de operacion pueden obtenerse productos indeseados como el carbdn, el cual
puede inhibir el catalizador depositdndose sobre él. Dado que la reaccidon principal es
endotérmica, para alcanzar altas conversiones se requieren altas temperaturas de operacion.

e Oxidacion parcial de metano

El proceso se puede representar mediante la siguiente reaccion:
CH;+ % 05 ¢ 2H, + CO AHs95 = - 36 Kj mol™

La oxidacidn parcial presenta la ventaja de ser una reaccién exotérmica para la que no se
requiere el uso de catalizadores. No obstante, si se opera sin catalizador, son necesarias altas
presiones y temperaturas. Por lo tanto, se suelen utilizar catalizadores de Ni, los cuales pueden
desactivarse a causa de depdsitos de carbdn. Aunque la reacciéon de oxidacién parcial esta
termodinamicamente favorecida, las selectividades se ven afectadas por la formacién de H,O y
CO,, resultantes de la oxidacion total del metano.

e Reformado de metano con didxido de carbono

El proceso se puede representar mediante la siguiente reaccion:

CHs+COr e 2CO+2Hy  AHage= 2474 Kj/mol

Este proceso es de interés tecnolégico debido a que produce gas de sintesis con una relacidn
(H2/CO=1) conveniente para la sintesis de Fischer-Tropsch, la produccién de metanol y la
produccion de CO puro para la obtencidon de acido acético, dimetiléter y oxoalcoholes. Este
proceso resulta ser la ruta mas conveniente, en cuanto a costo, para la produccion de CO,
suponiendo que el CO; se encuentra disponible a bajo costo.

e Gasificacidn
La gasificacion es la conversion de materia prima sdlida o liquida en gas de sintesis (junto con
subproductos como el carbdn, alquitranes, también llamados tar, y cenizas) que luego se puede

tratar para utilizar como combustible, materia prima en la produccién de quimicos con valor
agregado o ser quemado para generar energia térmica o eléctrica.
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Gasificacion

El proceso de gasificacidn se ha desarrollado a escala industrial durante el siglo XIX para producir
gas de iluminacién y cocina. Mas tarde, el gas natural y la electricidad lo reemplazaron en dichas
aplicaciones, y se usé solo para la elaboraciéon de algunos productos quimicos sintéticos. Desde
la década del 70, la crisis del petréleo ha llevado a la revalorizacién del proceso de gasificacion
en muchos paises del mundo. Particularmente, la gasificacidon de la biomasa, impulsada por el
interés en la reduccién de las emisiones de gases de efecto invernadero y debido a la
disponibilidad de fuentes de energia renovables.

Biomasa como materia prima

La biomasa es el conjunto de materia organica procedente de plantas, animales vy
microorganismos que se puede utilizar como un recurso energético. También incluye productos,
subproductos y residuos de actividades como la ganadera, agricola y forestal, entre otras; y la
fraccion organica de los residuos sélidos urbanos (RSU). La biomasa tiene diferentes potenciales
de produccidn de energia debido a las caracteristicas como materia prima en el proceso de
produccidn, las cuales las hacen conveniente para la aplicacién de determinadas tecnologias. En
el grafico 1-2 puede observarse la capacidad de produccién aproximada de gas de sintesis en
funcién de la tonelada de sustrato (biomasa).

Produccidn de SYNGAS

Poda de alive

Cafia de azlicar (bagazo) B
Cana de Castilla
Forraje de Sorgo
Forraje de Malz &
Alfalfa

Cascara de Mani J8
Poda de Vifiedo §EE
Miscanthus

Orujo de oliva

Chip de Alamo

Chip de Eucaliptos
Carozo ds acsitunas
Carbdn

Potencizl de syngas (m3Aon sustrato)

Grafico 1 - 2. Produccidn de gas de sintesis en funcién de la materia prima. (Tecnored, 2019)

El gréfico 1-3 muestra la proporcién de materias primas que se utilizan para obtener gas de
sintesis a nivel mundial (aflo 2018). Se observa que las principales fuentes son carbodn y gas
natural, mientras que la biomasa representa alrededor del 1%. Se espera que esta cifra aumente
debido al creciente interés por las fuentes de energia renovables.
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Biomasa Refinado de residuos
1% 4%

Carbono
47%

Gas natural
48%

Grafico 1 - 3. Materias primas para la generacion de gas de sintesis. (Khan, 2018)
Etapas del proceso de gasificacion

La gasificacidn tipica de biomasa incluye las siguientes etapas (grafico 1-4):

- Secado

- Descomposicion térmica o pirdlisis
- Reacciones gas-sdlido

- Reacciones en fase gas

Gases
(CO, H,,
CH,, H,0}
Reacciones
Liquidos en fase gas CC, H,, CH,,
(tar, aceites; » H,0,CO,.
naftas) Productos cragueados
Biomasa Secado Pirolisis Compuestos
oxigenados
(acidos, fencles)  Reacciones
5 silido-gas CO, H,, CH,,
Solidos £ » H.0.CO,
(char) Char no convertido

Grafico 1 - 4. Descripcion del proceso de gasificacion.
Secado

La biomasa utilizada para el proceso de gasificacion posee generalmente un contenido de
humedad del 10 al 35%. Por lo tanto, existe una etapa de secado a temperaturas entre 100 y
200°C antes de que ocurra la pirdlisis. Cada kilogramo extraido de humedad de la biomasa
requiere un minimo de 2242 kJ de energia extra en el gasificador para vaporizar el agua
contenida, y esta energia no es recuperable. Cuando los niveles de humedad son altos, este
requerimiento energético es importante, especialmente si la finalidad del proceso es la
produccidn de energia. Mientras que no se puede hacer mucho sobre la humedad inherente que
reside en la estructura celular de la biomasa, los esfuerzos deben dirigirse a disminuir la
humedad externa antes de que la biomasa entre al gasificador.
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Pirdlisis

La pirdlisis consiste en “quemar” completamente la biomasa en ausencia de oxigeno. Esta etapa
se da a una temperatura entre 300 y 400°C. La pirdlisis involucra la rotura térmica de largas
cadenas hidrocarbonadas de biomasa generando moléculas de gas mas pequeiias
(condensables y no condensables) sin reaccidon quimica importante con aire o algun tipo de gas.

Los productos de la pirdlisis son: carbén como producto sélido, alquitranes como producto
liquido y gases de combustién como productos gaseosos. Los alquitranes o tar son formados por
la condensacién de vapores (condensables) producidos durante la pirdlisis. Como es un liquido
viscoso crea una gran dificultad en el proceso industrial ya que puede generar atascos y
depdsitos en los equipos.

Reacciones gas-sélido

Esta etapa involucra las reacciones que se dan entre el carbén y el agente gasificante. A
continuacién, se describen las reacciones con oxigeno, didxido de carbono, vapor de agua e
hidrégeno con sus respectivas entalpias estandar.

1 M]
C4+-=-0,<=C00 AHp, = —110,5
22 R kmol
MJ
C+C0, = 200 AH, = 1724
2 R kmol
Mj
C+H.O0=H.+C0O AH, = 131,3
2 2 R kmol
Mj
C+2H, = (CH AHp=—7438
2 4 R kmol

La primera de dichas reacciones es fuertemente exotérmica, por lo que proporciona energia
para las etapas de secado, pirdlisis y para las reacciones endotérmicas de esta etapa.

Reacciones en fase gas

Ademas de ocurrir reacciones gas-sélido, ocurren las siguientes reacciones en fase gas, las cudles
terminan de determinar la composicion del gas efluente.

MJ

CO+ H,0 & Hy 4+ CO AHp = —41,1
2 2 2 R kmol
MJ

CO+3H, & CHy+H,0 AHp = —206,1
2 4 2 R kemol

La primera reaccién, denominada comunmente como “water-gas shift reaction”, es importante
para aumentar el contenido de H, en el gas de sintesis (necesario para la produccion de
combustibles sintéticos). La segunda reaccidén, reaccién de metanizacion, puede influir
fuertemente en el contenido de CH,4 del efluente (importante para la produccién de gas natural
sintético).
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En el grafico 1-5 se encuentran representadas las etapas que atraviesa una particula de biomasa
durante el proceso de gasificacion.

Heating and Drying Pyrolysis Gas-Soild Reactions Gas-phase Reactions
Volatile gases:
CO, CO,, H,, H,0,
H,0 Heat light hydrocarbons,
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2H,
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Penetrates Particle H, O ¢ *
N
Endolhermxc§ Exothermic
Reactions : Reactions
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Grafico 1 - 5. Interpretacion de los pasos del proceso de gasificacion.

Agentes gasificantes

Un factor determinante en el proceso de gasificacion es el medio gasificante empleado. Los
medios de gasificacién, también Ilamados agentes, reaccionan con el carbono sdlido y los
hidrocarburos de alto peso molecular para convertirlos en gases de bajo peso molecular como
mondxido carbono y/o hidrégeno.

Los principales agentes gasificantes son:

- Oxigeno
- Vapor
- Aire

La composicién final y el poder calorifico del gas de sintesis son fuertemente dependientes del
agente gasificante y la cantidad de este que se alimente al gasificador, del tiempo y de la
temperatura de reaccién. El tipo de reactor empleado también tiene influencia sobre los
productos a obtener.

Por ejemplo, si es utilizado aire en vez de oxigeno puro, el nitrégeno diluye el gas producido y
reduce el poder calorifico del producto. En la tabla 1-1 se detalla el poder calorifico esperado

para el gas producido segun el agente que se utilice en la gasificacion.

Tabla 1 - 1. Poder calorifico del gas de sintesis segun el agente gasificante empleado

Medio Poder calorifico
gasificante MJ/Nm3
Aire 4-7
Vapor 10-18
Oxigeno 10-28
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Condiciones de operacién

El grafico 1-6 es un diagrama ternario que muestra las trayectorias que pueden tomar los
productos dependiendo del tipo de agente utilizado.

Si se utiliza oxigeno como agente gasificante, el camino de conversién es hacia la esquina
correspondiente al oxigeno. Los productos incluyen mondxido carbono para bajas
concentraciones de oxigeno y diéxido de carbono para altas. Cuando la proporcién de oxigeno
es la estequiométrica para una oxidacién, ya no ocurre un proceso de gasificacion, sino que
ocurre una combustion. Los productos de este proceso son gases de combustidn, los cuales ya
no pueden ser utilizados como combustible.

Si se utiliza vapor como agente gasificante el camino de conversidn es hacia la esquina
correspondiente al hidrégeno. Por lo tanto, el gas producido contiene mayor nimero de dtomos
de hidrégeno por unidad de carbono.

Gasification process
for converting soild fuel to
gaseous fuel:

H: hydrogen process
H.0 S: steam process

O: oxygen process
P: slow pyrolysis process
F: fast pyrolysis process

CHg
i 8
Nl |
A

= | -
Sipild (zazsous | Combeestion

f..-r":'a fuel fusl | products
i

|
co co,

Grafico 1 - 6. Diagrama ternario para el carbon, oxigeno e hidrégeno.

Con respecto a otros factores de los que depende la composicion final del gas de sintesis para
tiempos de reaccion lo suficientemente largos los productos alcanzados son gases livianos como
monoxido y éxido de carbono, hidrégeno y metano (ademas de nitrégeno que proviene del aire,
si es que este se utiliza como fuente de oxigeno). De un analisis termodindmico de todas las
reacciones de gasificaciéon se llega a que altas temperaturas y altas presiones favorecen la
formacion de metano, mientras que altas temperaturas y bajas presiones favorecen la
formacion de hidrégeno y mondxido de carbono. Generalmente, los tiempos no son lo
suficientemente largos como para llegar al equilibrio termodinamico y se obtienen varios
hidrocarburos livianos como el etano o etino y aproximadamente un 10% de hidrocarburos
pesados que condensan formando, como se ha mencionado anteriormente, alquitranes.
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Gasificadores

Los gasificadores son los equipos en los que tienen lugar las etapas del proceso de gasificacion.
Segun la relacién de la materia sélida que el gasificador puede quemar y el volumen total de
reactor disponible, se pueden dividir en dos grandes grupos: de fase densa y de fase liviana.

Reactores de fase densa

En los reactores de fase densa la biomasa (o la materia prima que se emplee) ocupa la mayoria
de espacio en el reactor. La biomasa, el combustible de los gasificadores, se alimenta
generalmente por la parte superior y se expone al agente gasificante a lo largo de su recorrido.
Dentro del reactor pueden distinguirse diferentes zonas de temperatura en la que la biomasa
sufre los procesos de secado, pirolisis, combustion (oxidacién) y reduccion (antes llamadas
reacciones gas-solido y reacciones en fase gas, respectivamente). Existen de tres tipos segun la
direccion del flujo de gas: downdraft, updraft y crossdraft.

e Downdraft. También son Ilamados de co-corriente, ya que la biomasa y el agente
gasificante se mueven en la misma direccién. La biomasa es dosificada por la parte
superior y el aire (o el agente gasificante) es soplado por los laterales en una zona
contracta denominada “garganta”. A medida que la biomasa combustiona el calor fluye
hacia la zona superior provocando el secado de la materia prima. En la zona media
debido al calor y |a falta de oxigeno ocurre la pirdlisis. En la zona caliente de la garganta
y también en la zona baja, a los alquitranes les ocurre un proceso de craqueo en el que
se convierten en moléculas mds pequefias. En la zona baja, ademas, se deposita un lecho
de cenizas y carbdn residual. Las diferentes zonas se distinguen el en gréafico 1-7.
Este tipo de gasificador otorga una alta conversidn y un gas relativamente limpio, lo cual
es una ventaja si se requiere utilizar el gas de sintesis como combustible en motores a
gas. Una de las desventajas que posee es que el contenido de humedad de la biomasa
empleada debe ser bajo, menor al 30%, debe tener un bajo contenido de cenizas y las
particulas deben poseer un didmetro de 1 a 30 cm. Otra de las desventajas es que las
cenizas pueden sinterizarse en la zona de oxidacién, dicho problema puede resolverse
con rejillas giratorias o mecanismos similares. Ademas, el tamanfo de la garganta puede
llegar a limitar la cantidad de biomasa a procesar.

e Updraft. También son llamados de contracorriente debido a que la biomasa se mueve

en sentido opuesto al agente gasificante. Este ultimo entra por la parte baja del
gasificador y fluye hacia la parte superior, mientras que la biomasa lo hace en sentido
opuesto. El gas producido en este tipo de reactores sale junto con los productos de la
pirélisis (como alquitranes) y el vapor de la zona de secado, a una temperatura inferior
qgue la salida de los gasificadores downdraft. Los alquitranes que no salen pueden
condensar y volver a las zonas de reaccidon en donde se convierten en moléculas mds
pequefias y carbén. Un diagrama del equipo se observa en el grafico 1-8.
Finalmente, el gas de sintesis resulta rico en alquitranes y posee un alto poder calorifico.
Esta ultima propiedad lo hace bueno para emplear en procesos de quemado directo en
los cuales altos flujos de calor son necesarios, como son los hornos industriales; si se lo
utiliza con la finalidad de obtener energia eléctrica debe ser adecuadamente
acondicionado. Otra ventaja es que el diseio es simple y robusto, no requiere exigentes
condiciones en cuanto a las caracteristicas de la biomasa con la que se alimentan, puede
usarse una biomasa con hasta un 50% de humedad y no existen limitaciones en cuanto
al tamafio de las particulas

e Crossdraft. En este tipo de gasificadores el flujo de biomasa es cruzado con el de agente
gasificante, este ultimo entra por un lateral y sale convertido en gas de sintesis por el
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otro, mientras que la biomasa fluye hacia abajo. Puede observarse un esquema del
equipo en el gréfico 1-9. Es aplicable a escalas pequefias y los requerimientos de
limpieza del gas de salida son pocos (generalmente un ciclén y un filtro). Las reacciones
de gasificacion producen temperaturas muy elevadas que pueden alcanzar los 1500 °C
por lo que se deben seleccionar materiales resistentes para su construccion. La principal
desventaja de este tipo de gasificadores es la minima remocién del alquitran y la
necesidad de que la alimentacién posea bajo contenido de cenizas.

Biomasa

Wy

Grafico 1 - 7. Gasificador downdraft. Grafico 1- 8. Gasificador updraft.

Grafico 1 - 9. Gasificador crossdraft.

Reactores de fase liviana

En este tipo de gasificadores no se distinguen las zonas en las que ocurren los distintos procesos
que llevan a la obtencién del gas de sintesis. Todos estos procesos ocurren en la cdmara del
reactor en la que el contacto gas-sélido resulta muy bueno. Se dividen principalmente en dos:
de lecho fluidizado y de fluido arrastrado.

e Lecho fluidizado. La biomasa se agrega en un lecho fluidizado que durante la operacion
resulta una mezcla de particulas. Entre dichas particulas se encuentran las que llevan un
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tiempo de residencia en el gasificador, nuevas particulas de materia prima y particulas
de materiales inertes como arena o carbdn, mezcladas con productos de la gasificacion.
El mezclado que se genera conlleva a una temperatura uniforme a lo largo del reactor
(800-1000°C). La configuracion del gasificador puede visualizarse en el grafico 1-10.
En este tipo de gasificadores se puede emplear un amplio rango de tamafios de
particulas de biomasa, aunque la operacion suele ser mds dificultosa que para los
reactores de fase densa. El flujo de agente oxidante en el reactor debe ser suficiente
para que las particulas no se asienten, pero no tan elevado ya que se podria producir un
arrastre de particulas con el gas de salida. El tiempo de residencia es menor que para
los reactores de fase densa. Generalmente, luego del gasificador se utiliza un ciclén que
recoge las particulas de mayor tamaiio y las devuelve al reactor mientras que el gas
finalmente obtenido posee particulas finas de cenizas y niveles moderados de
alquitranes.
Existe un tipo de lecho fluidizado, el cual se denomina lecho fluidizado circulante el cual
es similar al anterior, pero con una velocidad de flujo mayor. El sistema posee una
tuberia de retorno del gas de sintesis al reactor, y como consecuencia de esa
recirculacién se consigue un gas con un poder calorifico tres veces superior al de los
gasificadores convencionales. Las particulas son arrastradas en la corriente y por tanto
se hace necesario la colocacidn de varios ciclones en serie que eviten que las particulas
qgue forman el lecho abandonen el reactor. A su vez dichos ciclones evitan que el
combustible todavia en estado sélido salga sin haber alcanzado la conversion requerida.
e Lecho arrastrado. En este tipo de gasificadores la materia prima y el agente gasificante
se introducen por la parte de superior del reactor en co-corriente. Un diagrama de este
tipo de reactor se observa en el grafico 1-11. La materia prima se calienta rapidamente
y reacciona con el agente oxidante, como el tiempo de residencia en estos reactores es
generalmente menor a 10 segundos es necesario operarlos a altas temperaturas (1200-
16002C), lo cual implica seleccionar materiales que sean resistentes, y presiones de
entre 20 y 80 bar. Operan con combustible (materia prima) que presente un bajo
contenido de humedad y de cenizas. Una de las ventajas de este tipo de gasificadores
es que el gas de salida posee poca cantidad de alquitranes.

GAS — (S)team,
- 0 Xygen
A8 orAr
AECIRCULACION DE /J

|~ LOS ELEVENTOS FINOS

CICLON

| COMBUSTIBLE

LECHO FLUIDIZADO

PLACA DEL DISTRIBUIDOR
——

ARE, OXIGENO O VAPOR
> CENIZAS

Slag

Grafico 1 - 10. Gasificador de lecho fluidizado. Grafico 1 - 11. Gasificador de lecho arrastrado

Enlatabla 1-2, se puede observar como varian la composicidn tipica, calidad y el poder calorifico
del gas producido segun el tipo de reactor y el agente oxidante utilizado.
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Tabla 1 - 2. Caracteristicas del gas de salida para diferentes tipos de combinaciones reactor-agente
gasificante. (Bridgwater, 1994)

Composicion del gas Poder .
| |
Tipo de reactor- (%v/v seco) calorifico Calidad del gas
agente gasificante superior

H, CO CO;, CHa N, Alquitranes Polvo

(MJ/m?)
Lecho fa'::':'za“' 9 14 20 7 50 5.4 Justo Pobre
Updraft- aire 11 24 9 3 53 5.5 Pobre Bueno
Downdraft-aire 17 21 13 1 48 5.7 Bueno Justo
Downdraft- oxigeno 32 48 15 2 3 10.4 Bueno Bueno
Pirdlisis (referencia) 40 20 18 28 1 13.3 Pobre Bueno

Pretratamientos de la biomasa

Los distintos reactores tienen requerimientos sobre la alimentacién, por lo que, para que esta
cumpla con las condiciones, requiere de un pretratamiento. Los procesos de pretratamiento
incluyen: el secado para eliminar la humedad excesiva, la reduccién de tamafio para los residuos
agricolas de grandes dimensiones y, en caso contrario, para los residuos de baja densidad un
proceso de densificacion (por ejemplo, la realizacidén de pellets y briquetas) para aumentar el
tamafio y la densidad energética de la materia prima. Finalmente, un proceso de torrefaccién
para mejora las caracteristicas y eficiencia de almacenamiento de la biomasa.

La torrefaccién es un proceso termoquimico en un entorno de oxigeno inerte o limitado donde
la biomasa se calienta lentamente dentro de un rango de temperatura especifico durante un
tiempo de modo que resulte en una degradacién casi completa del contenido de hemicelulosa,
mientras se maximiza el rendimiento de masa y energia del producto sdlido. El objetivo de la
torrefaccion es hacer que la biomasa pierda su naturaleza fibrosa para que sea facil de moler y
formar pellets sin ligantes. La velocidad de calentamiento debe ser lo suficientemente lenta
(menor a 50°C/min) para permitir la maximizacion de productos sélidos del proceso. Una
velocidad mayor aumentaria la cantidad de liquido a expensas de los productos sélidos. El
resultado del proceso es un aumento de la densidad energética de la biomasa al aumentar la
proporcidn contenida de carbono, mientras disminuye el contenido de oxigeno e hidrégeno. En
el grafico 1-12 se encuentra representado esquematicamente el proceso de torrefaccion.

Mass Erergy

Mass Energy Energy
density

Grafico 1 - 12. Proceso de torrefaccion.
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Acondicionamiento del gas de sintesis

Previo a utilizar el gas de sintesis en los diferentes propdsitos es necesaria una depuracion y
acondicionamiento con la finalidad de eliminar los contaminantes a niveles suficientemente
bajos para cumplir con la normativa ambiental y la tolerancia de los sistemas de conversidn del
gas, también, para ciertas aplicaciones es necesario ajustar la relacion de CO y H,. Mejorar la
calidad de gas antes de su aprovechamiento ayuda a contribuir a la reduccion de las emisiones
responsables de la acidificacion y el efecto invernadero. En la tabla 1-3 se listan los principales
contaminantes junto con los problemas que causan y los métodos mds utilizados para la
remocidn de los mismos. Dentro de los procesos existen los [lamados procesos humedos, los
cuales se realizan a temperaturas menores a 100°C, lo cual no es beneficioso cuando se requiere
utilizar el gas con la finalidad de generar energia eléctrica. La limpieza de los gases en caliente
(temperaturas mayores a los 300°C) permite un mejor balance energético y una superior
economia del proceso en dichas aplicaciones. Algunas cuestiones de este tipo de limpieza, como
por ejemplo, los adsorbentes a utilizar, estdn siendo desarrolladas aun.

Tabla 1 - 3. Contaminantes del gas de sintesis.

Método de limpieza

Contaminante Ejemplos Problemas
del gas
Particulas Ceniza, Carbodn, Erosion Separacion cicldnica,
Material del lecho Filtracion, Scrubbing
Enfriamiento,
P Compuestos de ., . .,
Alcali . . Corrosion en caliente Condensacion,
sodio y potasio . . .
Filtracién, Adsorcion
Scrubbing,
Compuestos NHsz y HCN L, g .
. L Formacion de NOx Descomposicion
nitrogenados principalmente S
catalitica
Depositos,
. L Craqueo
. Hidrocarburos Desactivacion, L .
Alquitranes (térmico/catalitico)
pesados Atascos,

Dificultad de quemar
Compuestos de .S Emisién, Corrosion,
azufre g Envenenamiento
Metales pesados Hg Legislacién Adsorcion

Absorcion, scrubbing

Marco econdmico y politico

Ademas de las caracteristicas operativas del proceso es importante situar el proyecto en el
contexto de mercado mundial y particularmente nacional para evaluar las necesidades vy el
impacto que tendra.

Contexto mundial

A nivel mundial se espera que el panorama de produccién de gas de sintesis evolucione de
acuerdo con el grafico 1-13. La evolucidon de la produccidn de este gas se ve enfocada a futuro
en un aumento de la generacidon de energia, seguido por un aumento en la obtencidon de
combustibles liquidos y gaseosos mientras que el menor aumento se dara en la sintesis quimica
(grafico 1-14). Mientras que el precio de los combustibles fdsiles, como el petrdleo, siga en
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aumento, luego del afio 2020, se prevé que se incremente considerablemente la utilizacion del
gas de sintesis para los mismos propdsitos.

Entre las principales tendencias de comercializacion se encuentra que en el 2017 China
concentro el 14.6% y se prevé que para el afio 2026 concentre el 57% de la produccidn de gas
de sintesis global, liderando el mercado. Ademas, se espera que la demanda global de metanol,
el cual se puede sintetizar a partir de gas de sintesis, experimente un crecimiento sin
precedentes entre 2015y 2025 ya que, desde finales de 2013 hasta finales de 2015, la demanda
aumenté un 23%. China y Estados Unidos lideraran el mercado ampliando su capacidad a largo
plazo.

El mercado del gas de sintesis es un mercado fragmentado y fuertemente competitivo. Por lo

gue entrar en él para las industrias implica no tener que vencer consolidadas barreras de entrada
por parte de los competidores a nivel mundial.
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Grafico 1 - 13. Capacidad de produccion de gas de sintesis por region. (Khan, 2018)
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Grafico 1 - 14. Capacidad esperada segun aplicacion. (Khan, 2018)
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Contexto nacional

Marco legal

En Argentina la ley que respalda la generacién de Bioenergias es la Ley 26190, sancionada el 6
de diciembre de 2006. Dicha ley establece el Régimen de Fomento Nacional para el uso de
fuentes renovables de energia destinada a la produccidn de energia eléctrica. La ley declara de
interés nacional la generacion de energia eléctrica a partir del uso de fuentes de energia
renovables con destino a la prestacion de servicio publico como asi también la investigacidon para
el desarrollo tecnoldgico y fabricacién de equipos con esa finalidad.

La ley 27191, Modificaciones a la Ley 26190, “Régimen de Fomento Nacional para el Uso de
Fuentes Renovables de Energia Destinada a la Produccién de Energia Eléctrica”, establece que,
al 31 de diciembre de 2025, las energias renovables deberdn alcanzar como minimo el veinte
por ciento (20%) del total del consumo propio de energia eléctrica, esperando seguir los valores
gue se muestran en la tabla 1-4. Dicha ley otorga beneficios en cuanto al Impuesto al Valor
Agregado (IVA) y al Impuesto a las Ganancias. Los beneficios fiscales de cada proyecto deberan
ser solicitados al momento de presentar las ofertas e incluiran:

o Depreciacion acelerada de bienes que podrd hacer en 3, 4 o 5 cuotas anuales
dependiendo los bienes y el inicio de los proyectos;

e Devolucion anticipada de IVA;

e Certificado de crédito fiscal para ser utilizado contra impuestos federales equivalente al
20% del monto de las compras del componente nacional para el proyecto teniendo en
cuenta determinadas condiciones;

e Desgravacion de impuestos a las importaciones.

e Adicionalmente se prorroga 5 afios el plazo para computar las pérdidas impositivas del
proyecto para impuesto a las ganancias.

Tabla 1 - 4. Objetivos de la Ley 27191 y energia estimada para su cumplimiento®. (CAmara Argentina
de Energias Renovables, 2018)

~ Demanda anual I Energia renovable
Afo estimada (TWh) Objetivo Ley 27191 reqferida (TWh)
2018 135.0 8% 10.8
2019 137.7 12% 16.5
2021 143.3 16% 22.9
2023 149.1 18% 26.8
2025 155.1 20% 31.0

En el 2016 se lanzaron los decretos 531 y 882 que establecen el Programa RenovAry Marco legal
Mercado a Término (MATER). RenovAr es un plan de incorporacién de fuentes renovables a la
matriz energética, a través de un proceso de convocatoria abierta para la contratacién, en el
Mercado Eléctrico Mayorista (MEM), de energia eléctrica de fuentes renovables, basadas en el
uso del sol, el viento, el agua y la biomasa. EIl MATER establece condiciones para administrar
contratos entre la nueva generacion o autogeneracién renovable y los grandes usuarios del
MEM.

! Célculos realizados a partir de la demanda base 2017 y una estimacién de crecimiento de 2% anual.
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Hasta el momento seguln el Ministerio de Energia y Mineria de la Nacidn, se adjudicaron en el
programa RenovAr 147 proyectos que generaran 4466.5 MW de Potencia partiendo desde
energia renovables con un precio promedio ponderado de 54.72 USD/MWh.

En el grafico 1-15 se detalla cdmo estd distribuida la potencia esperada segun la tecnologia
empleada en la Republica Argentina.
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Grafico 1 - 15. Potencia esperada segun tecnologia. (Ministerio de Energia y Mineria, 2019)

Datos del Ministerio de Energia y Mineria indican que se adjudicaron en el programa RenovAr
18 proyectos que generaran 157.7 MW de potencia partiendo desde biomasa con un precio
promedio ponderado de 116,5 USD/MWh. Se puede apreciar en el grafico 1-16 que la mayoria
de las inversiones se encuentran en el litoral argentino, seguido por el noreste y la provincia de
Buenos Aires. Se puede observar que la provincia que posee mas proyectos adjudicados es
Corrientes. Esta posee 4 proyectos adjudicados y se espera que genere 65.4 MW de potencia, lo
gue equivale al 42% del total esperado para el pais.

Grafico 1 - 16. Proyectos RenovAr adjudicados por provincia. (Ministerio de Energia y Mineria, 2019)

Mercado nacional

Con respecto a la Argentina, el mercado del gas de sintesis, al igual que en el resto del mundo
no esta consolidado aun. Estadisticas del Comité de Biomasa de la Camara Argentina de Energias
Renovables (Cader) indican que nuestro pais posee entre 60 y 80 plantas de biomasa, de las
cuales 20 son grandes instalaciones. Estas plantas son basicamente de tratamiento de residuos
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sélidos urbanos o componentes organicos, asi como también mini-biodigestores o mini lagunas
cubiertas para consumo domiciliario.

En cuanto a la tecnologia de gasificacidn, en la Argentina se destacan los siguientes ejemplos:

e EnPresidenciade la Plaza (provincia de Chaco) poseen un proceso de gasificacién donde
la biomasa se transforma en un gas que alimenta un motor a explosién, el cual arrastra
un generador eléctrico de 380 volts y 380 kVA. La potencia generada permite abastecer
el pequefio parque industrial de Presidencia de la Plaza, favoreciendo la generacion
eléctrica distribuida y la utilizacidon de residuos de la industria forestal.

e Con el objetivo de reemplazar combustibles fésiles (fuel oil), una empresa llamada
Manfrey implemento en su planta de Freyre (Cérdoba) un sistema de gasificacion de
biomasa (chips de madera proveniente de aserraderos del Valle de Calamuchita) de tipo
up-draft para la generacién de vapor de baja presidn con fines térmicos. El sistema se
complementa con un quemador apto para manejar simultdaneamente el gas de sintesis
generado y gas licuado (GLP). El agente gasificante es aire y vapor, en relaciones
definidas y controladas en forma automatica. El sistema esta previsto para la entrega de
10 MW térmicos, acorde con la maxima capacidad de generacidn de vapor de la caldera.

Industria oleicola en Argentina

Segln el Ministerio de Agricultura de la Nacidén, Argentina posee una superficie de 90000
hectareas para el cultivo de oliva distribuidas en distintas provincias como muestra el grafico 1-
17. Solo dos de dichas provincias presentan un perfil de produccidn destinado al aceite de oliva,
ellas son Catamarca y San Juan. Se estima que destinan el 90% de la produccién de aceitunas a
fabricar aceite.

M La Rioja MW Mendoza M SanJuan M Catamarca M Resto

Grafico 1 - 17. Distribucidon de las hectareas dedicadas a la produccion olivicola. (Secretaria de Politica
Econdmica, 2018)

Segun el Consejo Oleicola Nacional la produccion de aceite de oliva para el afio 2019 se espera

que esté en torno a las 43500 toneladas. El aporte de cada provincia se detalla en el grafico 1-
18.
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Grafico 1 - 18. Aporte de cada provincia a la produccion nacional de aceite de oliva (Secretaria de
Politica Econémica, 2018)

El proceso de obtencién del aceite de oliva, principalmente por centrifugacion y en un reducido
numero por prensado, genera como subproducto el orujo. Este se almacena para su procesado
posterior, que puede tratarse de un proceso fisico de segunda centrifugacién, también llamado
repaso y/o un proceso quimico en las extractoras, obteniéndose aceite de orujo. El orujo, una
vez secado y sometido al proceso de extraccion de aceite, se transforma en orujillo.

Por cada tonelada de aceituna procesada se obtiene aproximadamente 0.2 toneladas de aceite
de oliva y 0.8 toneladas de orujo. Aproximadamente el 25% de cada tonelada de orujo se
transforma en oruijillo.

Teniendo en cuenta los datos macroecondmicos y aplicando los porcentajes mencionados se
estima una produccidn de orujillo de 43500 toneladas anuales aproximadamente con las

caracteristicas que se describen en la tabla 1-5.

Tabla 1 - 5. Caracteristicas fisicoquimicas del orujillo de oliva. (Junta de Andalucia, 2019)

Anilisis Inmediato (% peso)

Carbono Fijo 22.13
Volatiles 72.29
Cenizas 4.64
Humedad 12.69
Anilisis Elemental (% peso)
Carbono 50.54
Hidrogeno 5.86
Nitrégeno 0.97
Azufre 0.07
Oxigeno 42.56
Poder calorifico (kcal / kg seco)
Superior 4500
Inferior 4300
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Anualmente esta industria genera grandes cantidades de residuos sélidos que presentan
inconvenientes relacionados a su manejo y disposicion final, estos son:

e Estacionalidad. La generacidon de grandes volumenes de residuos en un periodo corto
de tiempo, que coincide con la molienda y elaboracion de aceite, dificulta la
disponibilidad de recursos (personal, maquinaria, infraestructura) para su gestion.

e Pocas alternativas. Hay pocas alternativas capaces de dar uso a estos residuos en una
escala similar a la de su generacioén.

e Costos de transporte. Los costos para transportar los residuos hasta las plantas
receptoras son cada vez mas altos.

e Contaminacidn de aguas. Debido a su alta carga organica y al remanente de aceite que
puedan contener, su vertido en cursos de agua estd prohibido y su acumulacién en
superficies no impermeabilizadas puede ocasionar la contaminacién de napas poco
profundas.

Desarrollo de la industria en la provincia de San Juan

En el grafico 1-18, se observa que San Juan es la provincia que presenta mayor produccidn de
aceite de oliva a nivel nacional, por lo tanto, es la mayor productora de desechos a partir de
este.

La extraccién de aceite de oliva es la segunda actividad agroindustrial en importancia en la
provincia de San Juan.

Segun la Estrategia Provincial para el Sector Agroalimentario (EPSA) de San Juan, esta provincia
contaba con aproximadamente 40 establecimientos industriales en el afio 2017 (ultimo
relevamiento) de los cuales: 21 solo elaboran aceite de oliva; 7 elaboran aceituna de mesa
(conserva) y 15 aceite de oliva y conserva. En la tabla 1-6 se muestra esta distribucion.

Tabla 1 - 6. Distribucién industria olivicola en San Juan. (Programa de Desarrollo Econémico Provincial,
2017)

Establecimiento Elaboracion

Departamento Aceite y conserva Aceite Conserva Total

Pocito 6 9 4 19
Rawson 3 3 1 7
Ullum 1 1 2
Sarmiento 1 1 2
Capital 1 1 1 3
Caucete 1 1 2
Santa Lucia 2 2
Rivadavia 1 1
25 de Mayo 1 1
Jachal 1 1
Total 12 21 7 40

Segun el Instituto Nacional de Tecnologia Agropecuaria (INTA) la mayor cantidad de hectareas
implantadas se encuentra en el sur de la provincia de San Juan, en las localidades Sarmiento, 25
de Mayo y, en menor medida, en la localidad de Rawson. Haciendo un analisis de los datos de la
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tabla 1-6 se puede observar que la industria aceitera se encuentra concentrada en el
departamento de Pocito y sus alrededores.

Los parques industriales cercanos a dicha zona se encuentran en:

e 9deJulio (47 hectareas)
e Chimbas (74 hectéreas)

e Albarddn (150 hectareas)
e Pocito (4 hectareas)

Las firmas que se instalan en esos predios quedan eximidas por diez afios del pago de impuestos
inmobiliarios y sellos y cuentan con créditos especiales nacionales a tasa baja. También hay
lineas de financiacidon bonificadas provinciales, con tasas muy convenientes, tanto para la
construccién como para la adquisicidn de capital de trabajo.
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Grafico 1 - 19. Departamentos de la provincia de San Juan.

Generacion de energia eléctrica

El gas producido por el proceso de gasificacién a partir de orujillo de oliva se utilizara con el
propodsito de generar energia eléctrica.

En la tabla 1-7 se muestran las caracteristicas de diferentes opciones para la generacion de

energia eléctrica.
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Tabla 1 - 7. Comparacion de tecnologias para la generacion de energia.

Turbi
Motor a gas urbina de Turbina de gas Micro -turbina
vapor
25-40%
T (simple)
ifl':'c‘::z;a 25-45 % 30-42 % 20-30%
40— 60 % (ciclo
combinado)
Tamaiio (MW) 0.05-5.00 Cualquiera 3-200 0.025-0.250

Aun no se dispone de suficiente informacidn para evaluar finamente las caracteristicas ni el
caudal de gas producido. Sin embargo, a partir de los datos recopilados de bibliografia se puede
estimar el caudal de gas producido y su poder calorifico, y con estos datos obtener la potencia
gue se generara. Del grafico 1-2 se obtiene que, a partir de una tonelada de orujillo de oliva, la
materia prima seleccionada, se obtienen aproximadamente 3600 Nm? de gas. Para el proceso
se seleccionara un reactor tipo downdraft con oxigeno como agente gasificante, ya que obtienen
mejores poderes calorificos en el gas mediante dicha combinacién. La composicién del gas tipica
obtenida por esta combinacidn se observa en la tabla 1-2. El poder calorifico del gas generado
se estima como 10.4 MJ/Nm3. Por lo que la potencia maxima, considerando un 100% de
eficiencia, seria de 10.4 MW. Dado que el ciclo combinado es el que presenta mayor eficiencia
y concuerda en tamafio con la potencia que se podria generar, se seleccionard como proceso de
obtencidn de energia.

Ciclo combinado

Un ciclo combinado consta de dos etapas consecutivas: una corresponde a una turbina a gas 'y
la otra a una turbina a vapor. El combustible para la turbina a gas es el gas de sintesis que se
obtiene por el proceso de gasificacion. Este tipo de centrales se caracterizan por el uso que se
realiza del calor generado en la combustion en la turbina a gas, que se lleva a un elemento
recuperador del calor (caldera) y se emplea para mover una o varias turbinas a vapor. Estas dos
turbinas, a gas y a vapor, estan acopladas a un alternador comun que convierte la energia
mecdnica generada en energia eléctrica. Los rendimientos de este ciclo combinado varian entre
40y 60%, mayores a los de una turbina de gas o de vapor.

Como el gas se utilizard en turbinas, debe poseer caracteristicas especiales (tabla 1-8) para

preservar la propia turbina y demas elementos constructivos y garantizar una buena eficiencia
del proceso.
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Tabla 1 - 8. Caracteristicas del gas de sintesis para el uso en turbinas.

Especificacion

Poder calorifico minimo 4-6 MJ/m3
Minima concentracion de hidrégeno 10-20 %vol
Limite de alcalis 20-1000 ppb
Maxima temperatura de entrada 450-6009C
Tras a la temperatura de entrada Todos en fase vapor o ninguno
Amoniaco Sin limite
HCI <0.5 ppm

S (H,S+S0,) <1 ppm

N, Sin limite
Metales totales <1 ppm
Metales alcalinos+ sulfuros <0.1 ppm
Maxima cantidad de particulas >20 micrometros <0.1 ppm
Maxima cantidad de particulas >10 y <20 micrémetros <1 ppm
Maxima cantidad de particulas >4 y <10 micrometros <10 ppm

Conclusiones

Las necesidades y creciente demanda del mercado, tanto mundial como nacional, y las politicas
de beneficios econdmicos brindadas por el estado motivan a que la produccion de bioenergias
sea una buena alternativa para iniciar una industria en el mercado. La generacidn de gas de
sintesis a partir de biomasa es una adecuada opcién cuando los requerimientos energéticos son
pequefios como el autoabastecimiento.

En primer lugar, esindispensable seleccionar una materia prima que se adecue a las necesidades
del proceso. La elegida es el orujillo de oliva, el grafico 1-2 muestra que los desechos de la
industria olivicola presentan un buen rendimiento en la produccidon de gas de sintesis. Su
aprovechamiento energético supone convertir este residuo en un recurso.

Se puede observar en la tabla 1-8 que los requerimientos del gas para la aplicacién en turbinas
son exigentes, los niveles de alquitran deben ser nulos o estar en fase vapor ademas de poseer
pequefias cantidades de polvo. Para la generacidn de energia es necesario, también, que el gas
de sintesis posea un alto poder calorifico. Las especificaciones del gas de sintesis para el uso en
turbinas acortan las posibilidades de eleccién del reactor y el agente gasificante a utilizar. En
tabla 1-2 se observa que la mejor calidad de gas se obtiene utilizando un reactor del tipo
downdraft con oxigeno como agente gasificante (en la tabla 1-1 se observa que al emplear
oxigeno el poder calorifico es mayor que con otros agentes).

La biomasa debe contar con un pretratamiento adecuado de acuerdo con las condiciones de
alimentacion que requiere el reactor. El gas de sintesis obtenido, pese a haber elegido un tipo
de reactor y un medio gasificante que favorezcan las condiciones necesarias, debe sufrir
tratamientos de acondicionamiento antes de ser alimentado a las turbinas.

Utilizar la produccién de gas de sintesis a partir de biomasa integrada en un ciclo combinado
para la generacion de energia resulta una buena opcidn, debido a los mayores rendimientos que
se obtienen en comparacion con ciclos convencionales (de gas o vapor). La energia, ademas de
ser utilizada para el autoabastecimiento de la planta, serd vendida a la red interconectada.
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Dentro del programa RenovAr el precio que se paga por el kWh producido a partir de biomasa
se encuentra entre 106.7 y 145.9 USD.

Finalmente, el proceso se puede representar por medio del siguiente diagrama de bloques
(grafico 1-20).

Tratamientos de

Gasificador de Produccion de

biomasa

Pretratamiento de

acondicionamiento

; . energia eléctrica
del gas de sintesis &

la biomasa

Grafico 1 - 20. Diagrama de bloques del proceso.

En cuanto a la produccién se procesara alrededor una tonelada de materia prima por hora, de
la cual se espera obtener una produccidn de gas de sintesis de aproximadamente 3600 m?.

Con respecto ubicacién, la planta productora de gas de sintesis para generacién de energia se
localizard en el parque industrial de 9 de Julio en la provincia argentina de San Juan. Este cuenta
con el espacio disponible y la energia se puede distribuir en dicho parque industrial.

Justificacion final del proyecto

Segun el Instituto Americano de Ingenieros Quimicos: “La Ingenieria quimica es la profesidn en
la cual el conocimiento de matematica, quimica y otras ciencias naturales, adquirido por el
estudio, experiencia y practica, es aplicado con juicio al desarrollo de maneras econdmicas de
utilizar materiales y energia para el beneficio de la humanidad”.

La utilizacidn de la energia, obtenida a partir de un residuo de la biomasa, sigue el lineamiento
de esta definicion ya que contribuye a reducir las emisiones de CO; para satisfacer las
necesidades presentes sin comprometer las posteriores. Esta es una de las motivaciones
principales del proyecto como futuros ingenieros quimicos. El proyecto es concebido con mirada
hacia el futuro, debido al cambio de paradigma, de la ingenieria de procesos al desarrollo
sustentable, que se esta dando en el siglo XXI. La forma de generacion de energia empleada
sigue las pautas que plantea la sustentabilidad y la bioeconomia, con la finalidad de la reduccidn
de emisiones de gases de efecto invernadero, ayudando a alcanzar los objetivos propuestos por
la ONU.

Por los motivos antes mencionados, los cuales son de indole ambientales, politicos, econdmicos
y sociales, encarar un proyecto de las caracteristicas del presente es conveniente.
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Capitulo 2
Reaccion quimica




Resumen Ejecutivo

El proceso de gasificacion consta de cuatro etapas: secado, pirdlisis, oxidacion y reduccion. La
etapa mas lenta de estas cuatro, y, por lo tanto, la que se considera la controlante del proceso
es la etapa de reduccidn. Para el modelado de la etapa de reduccién nos hemos basado en el
modelo que plantea Giltrap, D. L. Este modelo plantea un conjunto de nueve ecuaciones
diferenciales a resolver. Seis de dichas ecuaciones modelan la variacién de la concentracion a lo
largo del reactor. Para obtener las condiciones iniciales, las de la entrada a la zona de reduccién,
se plantean balances de masa obtenidos del modelo de Y. Wang y C. M. Kinoshita. Para el resto
de las ecuaciones, por las cuales se obtienen los perfiles de velocidad, temperatura y presion
dentro del reactor, las condiciones iniciales se obtienen de datos provenientes de la bibliografia
antes mencionada.

Para determinar las condiciones éptimas de operacidn se realizaron variaciones modificando un
solo parametro de interés y dejando las demds constantes sobre un caso base. En la siguiente
tabla se puede ver rangos de andlisis y valores éptimos.

Tabla R2 1. Condiciones 6ptimas de operacion

Parametro Valores de analisis Valor 6ptimo
Temperatura de ingreso 800/ 1000/ 1200 K 1200 K
Presidn de ingreso 1/2.5/10atm 1 atm
Velocidad de ingreso 1.68/0.75/0.42 m/s 1.68 m/s
ER 0.20/0.25/0.30 0.25

Luego del analisis, se concluye que:

e El aumento en la temperatura de entrada a la zona de reduccién aumenta el
rendimiento del gasificador.

e Elaumento en la presidn de entrada en |la zona de reduccién no modifica el rendimiento
del gasificador, pero aumenta los costos por lo tanto es desfavorable.

e El aumento del area transversal del gasificador no modifica el rendimiento del
gasificador, pero aumenta el costo fijo de inversién por lo tanto es desfavorable.

e El aumento en la cantidad de agente gasificante alimentado por sobre el éptimo
obtenido de bibliografia al reactor no modifica de manera sustancial el rendimiento del
gasificador, pero aumenta la cantidad de productos no deseados propios de la
combustidn.

El perfil en el gasificador para los componentes del gas de sintesis se muestra en el siguiente
grafico para las condiciones tomadas como éptimas.
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Introduccion

La gasificacién de biomasa es basicamente la conversién de combustibles sélidos (madera,
residuos de madera, residuos de agricultura, entre otros) en una mezcla de gases combustibles
llamada gas de sintesis.

Los motivos por los que una materia prima (la cual puede ser utilizada como combustible sin
ningun tratamiento) se convierte en otro combustible por medio de un proceso termoquimico
son:

e Aumentar el poder calorifico de la materia prima, eliminando los compuestos, como el
nitrégeno y agua, los cuales no son combustibles.

e Eliminar elementos como azufre o nitrégeno organico en el combustible, los cuales, en
su estado oxidado pueden contribuir a emisiones de gases perjudiciales.

La gasificacion ocurre en reactores denominados gasificadores. Estos se clasifican en diferentes
tipos como se menciond en el capitulo 1. Entre ellos se encuentran los de lecho fijo que pueden
subdividirse en downdraft, updraft o crossdraft. También los hay de lecho fluidizado y de lecho
arrastrado, los cuales se encuentran en diferentes configuraciones. En el presente trabajo se
tratara un reactor de lecho fijo del tipo downdraft.

Cuando un combustible sélido (como la biomasa) se calienta, la primera etapa que ocurre es la
de secado entre 100y 200 °C, en la cual se elimina la humedad contenida. Si se sigue calentando,
ocurre la pird

isis, durante la cual la materia volatil presente es liberada, separandose del chary
de las cenizas, dicho proceso puede describirse por medio de la reaccién 2—1. El char se compone
mayoritariamente por carbdon y las cenizas por compuestos inorganicos que no son
combustibles. En presencia de oxigeno y a temperaturas mayores ocurre la oxidacién, dicho
proceso puede describirse por medio de las reacciones 2—2 a 2-5. Los gases volatiles y el char,
producidos en la etapa de pirdlisis, se oxidan de acuerdo a la cantidad de oxigeno presente. Si
este se encuentra en exceso se produce la combustidn. Para el caso de la gasificacidon la cantidad
de oxigeno que se usa es menor que el que indica la cantidad estequiométrica para la oxidacion
completa. Posteriormente, ocurre la etapa en la cual algunos de los productos de la etapa de
oxidacion se reducen, dando como resultado el gas de sintesis. Las reacciones 2—5 a 2—-10 son
las correspondientes a las reacciones de reduccion. Dicha etapa es la mas lenta de todas las que
ocurren, por lo tanto, puede decirse que sera la que limite la velocidad global del proceso.

En los gasificadores de lecho fijo los cuatro procesos mencionados anteriormente se encuentran
diferenciadOs, es decir, ocurren en distintas zonas del reactor. En cambio, en los reactores de
lecho fluidizado todos los procesos ocurren a lo largo del lecho.

CH,0,, » aH,0(g) + bCO(g) + cCO,(g) + dH,(g) + eCH, + fHCs(g) + gCH, 0, (1)
+ hC(s)

Reaccion 2 - 1. Reaccion de pirdlisis.
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Reacciones de oxidacion

C(s) + 0,(g9) » C0,(g)

Reaccion 2 - 2

1
C(s) +505(9) = CO(g)
Reaccion 2 - 3

CO(g) + 0,(g) - CO,(g)

Reaccion 2 - 4

CH,4(g) +20,(g) - CO,(g) + 2H,0(g)
Reaccién2- 5

Reacciones de reduccion

C(s) +CO,(g) 2 2C0(g)

Reaccién 2 - 6. Gasificacion por CO2.

C(s) + H,0(g) 2 C0(g) + H,(g)
Reaccién 2 - 7. Gasificacion por vapor.

C0(g) + H,0(g) 2 €0,(g) + H,(g)

Reaccién 2 - 8. Desplazamiento gaseoso por agua.
C(s) + 2H,(g) 2 CH,(g)

Reaccion 2 - 9. Metanacion.

CH,(g) + H,0(g) 2 C0(g) + 3H,(g)

Reaccion 2 - 10. Reformado de metano.

Modelado

Los sistemas deben ser modelados para poder predecir las salidas conociendo las entradas a un
proceso antes de que una planta sea construida. El modelado también ayuda a optimizar la
operacion en funcién de obtener los resultados deseados.

Modelado termodinamico

El modelado termodindamico se basa en la ley de conservacién de la masa y en la primera y
segunda ley de la termodindmica. La termodindamica predice las salidas de un sistema sin entrar
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en detalle en el entorno en el que se desarrolla el proceso. Ademas, predice los puntos de
operacion del sistema que llevan al mejor desempefiio para lograr las caracteristicas, en este
caso del gas de sintesis, deseadas.

Existen dos tipos de modelo de equilibrio:

- Estequiométricos
- No estequiométricos

Para los modelos estequiométricos es necesaria detallada informacion acerca de las reacciones
guimicas y las especies involucradas. Los no estequiométricos, por otra parte, se basan en la
minimizacion de la energia libre de Gibbs.

Generalmente, los datos imprescindibles para un modelado termodinamico son la composicion
elemental de la materia primay el andlisis de las cantidades de humedad, cenizas, etc. Ademas,
se requieren las entalpias estdndar de formaciéon de la materia prima y sus poderes calorificos
minimo y superior. También son necesarias las entalpias y entropias en funcién de la
temperatura para todas las sustancias involucradas en las diferentes etapas de la gasificacion.

Para la aplicacién de los modelos termodinamicos las ecuaciones que se utilizan son un balance
elemental de masa de las especies involucradas y un balance para la conservacién de la masa,
en el cual se deben incluir las cenizas. Ademds, se plantea un balance para la conservacién de la
energia, segln la primera ley de la termodindmica y condiciones de equilibrio, las cuales
comprenden constantes de equilibrio en funcién de la temperatura o en funcién de la energia
libre de Gibbs (la cual es funcidn de la temperatura).

Dichos modelos son capaces de predecir: la composicidn del gas, la proporcion entre materia
primay agente oxidante éptima. Predicen también los efectos producidos sobre la composicién
final del gas debidos a variaciones en condiciones de operacién. Ademads, permiten estimar la
eficiencia en la conversién de la gasificacion al variar los parametros antes mencionados,
logrando asi obtener las condiciones dptimas de operacién.

Practicamente es imposible alcanzar el equilibrio termodinamico dentro del reactor. Es por ello
gue dichos modelos son una herramienta que permite calcular el maximo rendimiento que
puede ser alcanzado. Las limitaciones suelen ser cinéticas, ya que, al tratarse de reacciones
heterogéneas, la transferencia de masa puede intervenir en el tiempo en que tarda en
alcanzarse el equilibrio. Esto se debe a que los tiempos de residencia son menores que los
tiempos requeridos para llegar al equilibrio. Los calculos del modelo son independientes del
disefio del gasificador, por lo que es util para estudiar la influencia de la biomasa y los
parametros del proceso en la composiciéon del gas final.

Existen modelos denominados cuasi-termodinamicos, los cuales tienen en cuenta las
desviaciones del equilibrio. Por lo tanto, los resultados que predicen son mds exactos que los
termodinamicos.

Modelado cinético

Dado que el tiempo de residencia en el reactor no es infinito como para alcanzar el equilibrio,
un modelo cinético es mas adecuado que uno termodindmico para realizar predicciones
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significativas. En este tipo de modelos se considera el progreso de la reaccién a lo largo del
reactor, el cual depende de la geometria de este y del tipo de flujo. Particularmente, para
reactores de tipo fase densa las etapas de gasificacidon se encuentran diferenciadas dentro del
reactor, siendo la etapa mas lenta la de reduccion de char, por lo tanto, la determinante de la
velocidad de reaccién como ya se ha mencionado.

El modelado de todas las etapas de la gasificacidn es una tarea compleja, ya que a lo largo del
reactor se modifica la composicidn, estructura, y reactividad del char y de los gases, ademas de
qgue ocurren simultdneamente multiples reacciones. Existen ciertas limitaciones para este tipo
de modelos, como lo son encontrar parametros cinéticos y termodinamicos que puedan
aplicarse a amplios rangos de temperaturas.

Dentro de los modelos cinéticos existen diferentes tipos:

e Modelos cero-dimensionales
Consideran la totalidad de la gasificacion en un Unico volumen de control. Se aplican los
balances de conservacién de masa y energia y las ecuaciones de equilibrio
termodinamico con la finalidad de determinar la composicidn y temperaturas finales en
el gasificador. Generalmente, sélo se modelan las etapas de oxidacion y reduccién que
se resuelven en equilibrio, ignorandose las etapas de secado y pirdlisis. Estos modelos
son buenos para una rapida estimacion del gas de sintesis que se obtiene como
producto y ajustan correctamente cuando las reacciones son rapidas y pueden
suponerse en equilibrio para el tiempo de residencia que se considere.

e Modelos unidimensionales
En los gasificadores de fase densa este se puede dividir en diferentes regiones. Para cada
region es posible definir un volumen de control y modelar para cada uno la etapa que
ocurre: secado, pirdlisis, oxidacion y reduccion. Cada etapa dependerd de la
temperatura, composicion de los gases y el sélido en el volumen de control. El flujo a lo
largo del gasificador es unidimensional y modelado teniendo en cuenta las caidas de
presion en cada zona.

e Modelos multidimensionales
Este tipo de modelos resuelven las variaciones espaciales de temperatura, presiéon y
composicion teniendo en cuenta el tipo de flujo para sdlidos y gases. Se utilizan las
respectivas ecuaciones de momento para fluido y sélido y otras ecuaciones constitutivas
propias de la termodindmica y de la cinética.

Los modelos mas apropiados y comuinmente utilizados para representar basicamente las etapas
de la gasificacion son los unidimensionales. Los modelos multimensionales requieren grandes
esfuerzos computacionales y largos tiempos para llevarlos a cabo, mientras que los cero-
dimensionales son muy simples y se basan en el equilibrio termodindmico para sus predicciones.
Estos ultimos, consideran tiempos de residencia infinitamente largos, suficientes para alcanzar
el equilibrio, lo cual no es siempre cierto.
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Desarrollo del modelo

Luego del analisis de los modelos termodindmicos y cinéticos se llega a la conclusion de que,
para las necesidades del presente trabajo, es conveniente el planteo de un modelo cinético.
Posteriormente, dicho modelo se utilizard para el disefio del reactor, por lo cual es importante
tener en cuenta el tiempo en el que los compuestos van a permanecer en el mismo. Dicho
tiempo sera menor al tiempo que se requiera para alcanzar el equilibrio termodindmico.

Luego de analizar varios modelos cinéticos para describir la gasificacion, la decision es usar una
combinacion entre varios de ellos. Para modelar la gasificacidn se utilizard el modelo de D. L.
Giltrap et al. (Giltrap, McKibbin, & Barnes, 2003) con ciertas modificaciones. Dicho modelo se
basa en la zona de reduccién, que es la ultima etapa y la determinante de la velocidad del
proceso de gasificacion.

Suposiciones

Todo el oxigeno del agente gasificante que ingresa al gasificador se convierte en CO;, y
los productos de la pirdlisis se encuentran completamente craqueados.

No considera todos los productos de la etapa de pirdlisis, los cuales harian del analisis
una cuestién muy compleja.

El char se encuentra presente a lo largo de toda la zona de reduccidn y esta siempre en
exceso. Es por ello que se analizan las variaciones en las concentraciones de CO,, CO,
CH4, HzO, Hz Yy NZ.

Las reacciones que considera el modelo son las siguientes:

Reaccidn 1: C+C0, < 2C0

Reaccidn 2: C+H,0 < CO+H,

Reaccidn 3: C+2H, o CH,

Reaccidn 4: CHy +H,0 < (CO +3H,

El N2 no participa en ninguna de las reacciones consideradas, solo provoca que el gas
producto sea mas diluido.

No se considera en el modelo la reaccién denominada cominmente como “water shift
reaction” (CO + H,0 < CO, + H,) debido a que analisis de sensibilidad indican que el
modelo no es sensible a la constante de velocidad aparente dentro del rango de
relaciones de humedad-biomasa analizado (Wang & Kinoshita, 1992).

El comportamiento de los gases se asume ideal, lo cual no es erréneo dado que se tratan
de gases que se encuentran a altas temperaturas y presiones relativamente bajas. El
modelo de gas ideal deja de ser valido a bajas temperaturas y/o altas presiones, ya que
las fuerzas intermoleculares se ven acrecentadas y el espacio entre las moléculas es
menor.

Se considera un reactor cilindrico de area transversal y constante A, en el cual se
desprecian las variaciones radiales a lo largo de la seccion (grafico 2-1).
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Grafico 2 - 1. Esquema de gasificador downdraft.

Ecuaciones del modelo

Si se toma una longitud Az del reactor, para cada una de las especies, el cambio en el flujo molar
de la especie x* en Az debe ser igual a la velocidad neta de produccién dentro de dicha longitud
de control. Se puede escribir el balance expresado en la ecuacién 2-1 para cada una de las seis
especies involucradas.

n,(z) Av(z) =n,(z+ Az) Av(z + Az) + R, AAz
Ecuacion 2- 1

Reacomodando el balance y tomando el limite cuando Az—>0 se llega a la ecuacién 2-2.

dnx_l(R dv)
dz _ w\x Mgy

Ecuacion 2 - 2

De manera similar, la variacién de energia en la longitud de control Az debe serigual a la energia
liberada o consumida por las reacciones. El balance de energia se representa por la ecuacién 2-
3.

4

UZ+AZA(Z Ny €y T) — vZA(Z Nnyc,T) = — Z r;AH;Az — A(PAv)
x x z

z+Az

Ecuacion 2- 3

1 Las especies se denotaran con el subindice “x”, mientras que el subindice “i” se empleara para referirse
a las reacciones.
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Dividiendo por AAz y tomando el limite cuando Az—0 se llega a la ecuacién 2-4.

d(v Yy nyc, T) d(Pv)
TR = ) =
L

Ecuacion 2- 4
Reacomodando se obtiene la ecuacion 2-5.
dT 1 dP dv
Fri m(—ZriAHi - UE_Pd_z_ZRxCxT)
i
Ecuacién 2- 5

Para obtener el gradiente de presion, el cual se relaciona con la velocidad superficial del fluido
y las propiedades de las particulas, se emplea la férmula empirica de Ergun (1952) (ecuacién 2-
6).

dP  150u(1 —¢)? 175p(1—¢)
——= v+ v
dz Dp?e3 Dpe3

Ecuacion 2- 6

Para la variacion de velocidad a lo largo del lecho se llega a la expresidn de la ecuacién 2-7
aplicando la ley de los gases ideales.

dv _ 1 DxNxCx xRy XimAH; AP (v n U Yy Ny Cx ZR
dz  Y,n,c, +nR n T dz \T P -~ xCx)

Ecuacién 2 - 7
Para la resolucién del modelo se requiere definir las variables y expresiones involucradas.

Las velocidades de reaccién necesarias para la resolucién de las ecuaciones son tomadas del
modelo de Ahmed Salem et al. (Salem & Paul, 2017), el cual se basa en el modelo de D. L. Giltrap.
Dichas expresiones se encuentran en la tabla 2-1, en las que yyx representa la fraccion molar para
cada especie.

Los parametros cinéticos para las velocidades de reaccién se toman del modelo de Y. Wangy C.
M. Kinoshita (tabla 2-3) con una consideracion adicional. Al factor preexponencial, se lo
multiplica por un factor denominado “Char Reactivity Factor” (CRF). Este factor incorpora el
tamafio de la particula y el nimero de sitios activos, los cuales afectan la reactividad del char.
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Tabla 2 - 1. Velocidades de reaccion para la etapa de reduccidn.

Velocidad de reaccién (mol m3s?)

Reaccién 1 = A ex (_ﬂ) _yzco
C+C0,2CO e AW ARG o
Reaccion 2 r = A ex (_ ﬂ) ( _Yeo }’H2>
C +H,0 & CO + H, 2 = 2P T pr ) (V0 ™ Tpo o
i0 E
Reaccién 3 ry = Ay exp (_ _3) (y2 _ yCH4>
C+H,0-CO+H, RT H,  Keq,
Reaccion 4 = A ex (_ ﬂ) B YcoY y,
CH, + H,0 < CO + 3 H, 4= A4 OXP\ T J\ YeraYH0 T T

B. V. Babu y Pratik N. Sheth (Babu & Sheth, 2005) realizan un anélisis del efecto del parametro
CRF en la zona de reduccidn de un gasificador del tipo downdraft. En dicho articulo se analiza el
efecto de este pardmetro tanto en la temperatura como en la composicion resultante del gas de
sintesis. Dado que el anadlisis se realiza considerando que el agente gasificante es aire y el
seleccionado para el presente trabajo es oxigeno se tomard la conclusién que se llega del analisis
de la temperatura. Esta ultima, sin embargo, también presentara variaciones con respecto al
caso en el que se emplea aire. Para el analisis, en la publicacion, ademas de emplear valores de
CRF constantes, se utilizan variaciones lineales y exponenciales para dicho factor, comparando
los resultados con valores obtenidos experimentalmente y por medio de simulacién por T.H.
Jayah et al. (Jayah, Aye, J., & Stewart, 2003). Cuando se calcula la desviacién estandar de los
datos experimentales se obtienen los resultados presentes en la tabla 2-2. Por simplicidad se
utilizara un valor de CRF constante de 100 en la zona de reduccidon y no una variacién
exponencial, ya que se observa que es el valor constante que menor desviacién estandar
presenta con respecto a los datos experimentales para un gasificador escala laboratorio.

A partir de dichas velocidades de reaccidn r; es posible expresar la velocidad neta de produccidn
para cada especie considerada. Dichas expresiones se listan en la tabla 2-4.

Tabla 2 - 2. Desviacion estandar de la temperatura con respecto a la experimental segiin el modelo
adoptado. (Babu & Sheth, 2005)

Variacion  Variacion

CRF=1 CRF=10 CRF=100 CRF=1000 linealde exponencial clj\:(::e:;
CRF de CRF v
D:Si‘;l:;:n 0.346302 0.226614 0.145176 0.224383 0.224245  0.091151  0.147922

Tabla 2 - 3. Parametros cinéticos del modelo de Y. Wang y C. M. Kinoshita.

Reaccion A (1/s) Ea (KJ/mol)
1 3.616 x 10! 77.39
2 1.517 x 10* 121.62
3 4.189x 103 19.21
4 7.301 x 102 36.15
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Tabla 2 - 4. Velocidades netas para cada especie en la etapa de reduccion.

Especie Rx (molm3s?)
N, 0
C0o, -1
Cco 2r 4+ + 1y
CH, 3 — Ty
H,0 Ty =T
H, r, — 213 + 31y

Numero total de moléculas de gas rt+r —r;+2n

Los ¢« son las capacidades calorificas de las especies que son funcion de la temperatura los cuales
se obtienen de bibliografia (Smith, Ness, & Abbott, 1996). Para las ecuaciones también son
necesarias las entalpias de cada una de las reacciones, las cuales se obtienen a partir de las
entalpias de formacion de los productos y reactivos (Malcom W. Chase, 1998). Las constantes
de equilibrio K;, las cuales son pardmetros termodinamicos, se obtienen por medio de la
ecuacion de Van’t Hoff (Ecuacidn 2-8).

d(InK) _AH°
dT ~ RT?

Ecuacion 2-8

Las condiciones para su integracion son la constante de equilibrio para una determinada
temperatura To, se llega a la expresidn (Ecuacién 2-9)2.

K AH? 111
() =% (5 7)
K, R\T, T

Ecuacion 2- 9

También son necesarias la viscosidad y densidad del gas de sintesis, que son 4.5x10° Pa.s y 0.175
kg/m?3 respectivamente®.

Para la porosidad del lecho se consideré un €=0.5.

Finalmente, se obtiene un sistema de nueve ecuaciones diferenciales para el cual se requieren
nueve condiciones iniciales. Dado que el modelo se basa en la zona de reduccién, las condiciones
de entrada a dicha zona seran las condiciones iniciales del modelo. Para la obtencidn de dichas
condiciones iniciales, con la finalidad de la resolucion de las ecuaciones, nos basaremos en los
balances de masa que plantean Y. Wang y C. M. Kinoshita. Se plantea una ecuacién general para
la gasificacién de biomasa (reaccién 2-11).

2 En Anexo: Ajuste de las constantes de equilibrio se puede observar el ajuste de estas en comparacién
con los datos experimentales.

3 En Anexo: Obtencidn de densidad y viscosidad se detalla el procedimiento seguido para la obtencién de
dichas propiedades.
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CHy0p +y0, + zN, + wH,0 2 x,C + x,H; + x3C0 + x4H;0 + x50, + x6CHy + x7N;
Reaccion 2 - 11. Ecuacion general para la gasificacion de biomasa.

La biomasa se representa por la formula CH, Op, para este caso a=1.4y B=0.62. Los x;, y, zy W
representan la cantidad de moles por cada mol de biomasa. Los balances que se plantean para
obtener las condiciones a la entrada de la zona de reduccidn se encuentran en la tabla 2-5.

Tabla 2 - 5. Balances de masa para obtener condiciones iniciales.

H, Xp0 =10
co X309 =0
N, X70 =2
Carbono X10t X500+ X600 =1
Hidrégeno 2X40 +4xg0 = a + 2w
Oxigeno Xa0 t2Xs50=2y+F+w
Relacion adicional® X409 = X5 +W

El valor “w” es la cantidad de moles de agua que ingresan en la biomasa por cada mol de la
misma. El porcentaje de humedad de la biomasa es igual a 12.69% por lo que w resulta 0.2.

“un
z

El valor de “y” y de dependen de la cantidad de agente gasificante que ingrese al reactor.

Dicha cantidad se determina a partir del valor del ER.

La relacion de equivalencia “ER” ("Equivalence Ratio’) es un parametro importante en el disefio
de gasificadores. Se define de acuerdo a la ecuacién 2-11 que es equivalente a la ecuacion 2-10.

Relacion aire/biomasa

ER = . - T
Relacion aire/biomasa estequeométrica

Ecuacion 2 - 10

., oxigeno
Relacién pzo? 257
ER =

oxigeno
biomasa

Relacion estequeométrica

Ecuacion 2-11

Si ER < 1.0 se da la gasificacidn, pero si ER > 1.0 se da la combustion.

El ER controla el desempefio del gasificador. Por ejemplo, la pirdlisis se lleva a cabo en ausencia
de aire, es decir, que el ER = 0; para la gasificacion de biomasa, el ER varia entre 0.2 y 0.3 (Basu,
2013).

Los gasificadores tipo downdraft brindan el mayor rendimiento para ER=0.25. Con un valor
mayor de ER, algunos gases combustionan incrementando la temperatura del gasificador. Un
valor mas bajo de ER eleva la produccién de tar, puede producir gasificacion incompleta y un

4\ eslarelacion de formacidn vapor de agua: didxido de carbono, la cual se considera igual a 1, asumiendo
gue la misma cantidad de didxido de carbono y vapor de agua(ademas de la humedad w, proveniente del
agente gasificante) se producen en la zona de pirdlisis.
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bajo poder calorifico del gas producido (Reed, 1998). Por otro lado, para valores mayores a 0.4
se obtiene una excesiva formacidn de productos pertenecientes a la combustién completa como
CO; y H,0 a expensas de los productos deseados.

Por lo tanto, se calcula la cantidad de oxigeno estequiométrico requerida y se emplea la relacién
antes mencionada para obtener la cantidad de moles oxigeno por mol de biomasa que ingresan
al reactor. A partir de dichos cdlculos se obtienen las concentraciones a la entrada de la zona de
reduccion, las cuales son condiciones iniciales para la resolucion de las ecuaciones diferenciales®.

También son necesarias condiciones de temperatura, presién y velocidad de entrada a la zona
de reduccién. Dichas condiciones, junto con la cantidad de agente oxidante que ingrese al
reactor, se variaran para realizar un estudio de sensibilidad del modelo con respecto a los
mencionados pardmetros.

Al resolver los balances para un conjunto de condiciones iniciales fijadas se observa que el
modelo de la manera que se encuentra sobreestima la cantidad de metano producida y los
valores se encuentran lejos de los esperados segln bibliografia para un gasificador tipo
downdraft con oxigeno como agente gasificante (tabla 2-6). Como el modelo esta realizado
considerando aire como agente gasificante, para adaptarlo a nuestras necesidades, se
multiplican las expresiones de Ry, (tabla 2-4) por un factor FM al que se le asigna un valor de 20.
Dicho valor se obtuvo por medio de un proceso de prueba y error hasta alcanzar resultados
coincidentes con los de bibliografia para el agente gasificante utilizado.

Tabla 2 - 6. Composicion del gas de salida para la combinacién gasificador-agente oxidante
seleccionada. (Basu, 2013) pag. 44

Tipo de reactor-agente Composicion del gas (%v/v seco)
gasificante H, co o, CHa N,
Downdraft- oxigeno 32 48 15 2 3

Analisis

A continuacidn, se analizard cémo afectan variaciones de los parametros antes mencionados a
la entrada de la zona de reduccion en la composicién de los productos a la salida del gasificador.
Los productos de interés son el hidrégeno, el metano y el mondxido de carbono. El poder
calorifico minimo de estos compuestos se observa en la tabla 2-7. Los demdas compuestos
diluyen el gas a la salida ya que no son combustibles. El objetivo, entonces, es maximizar la
produccion de los gases de interés para obtener la mayor potencia posible en el gas de salida
cuando sea empleado en la generacién de energia.

> Ver Anexo: Célculos adicionales
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Tabla 2 - 7. Poder calorifico de componentes del gas de sintesis.

Monoéxido de

Hidrégeno Metano
g Carbono

Poder calorifico

128.18 53.47 10.79
[MJ/kg]

Las variaciones se realizan modificando un solo pardmetro de interés y dejando los demas
constantes. El caso basico del cual se parte es un gasificador que opera a 2.5 atm de presiodn,
una relacion de oxigeno respecto del estequiométrico para combustion del 25%, una
temperatura de entrada a la zona de reduccién de 1200 K, un &rea transversal de 1.77 m?y un
largo de 4.5 m.

Variacion de la composicion de salida con la temperatura de
entrada a la zona de reduccidn

La temperatura tiene un fuerte impacto sobre las constantes presentes en las expresiones para
las velocidades de reaccidn, las constantes cinéticas y de equilibro. Con respecto a las contantes
cinéticas, al aumentar la temperatura, aumentan de manera exponencial®, lo cual ve reflejado
en reacciones mas rapidas, es decir que alcanzan una determinada conversién en menor tiempo.
Al tratarse de reactores continuos que operan en estado estacionario, en vez de hablar de
tiempos es conveniente hablar del volumen del reactor. Si una reaccién es mas rapida, requerira
un menor volumen de reactor para llegar a una conversién dada.

El otro factor a tener en cuenta es el efecto de la temperatura sobre las constantes de equilibrio
de las reacciones. Con respecto a las constantes para las reacciones 1,2 y 4, dentro del rango de
temperatura empleado (800 a 1200K), aumentan al aumentar la temperatura, mientras que la
constante para la reaccidn 3 no se ve afectada con la temperatura en el rango analizado’. Dicho
aumento impacta en las velocidades de reaccién (tabla 2-1), al hacerse mas pequefio el término
gue se resta, la velocidad de reacciéon aumenta.

Entonces, el aumento de la temperatura hace que se aumente la velocidad por dos
contribuciones, una mayoritaria que es la cinética, y, en menor medida, por la contribucion
termodinamica. Una variacidon en la constante de equilibrio se ve reflejada en un desplazamiento
de las condiciones de equilibrio. Particularmente, si la constante de equilibrio aumenta, el
equilibrio se ve desplazado hacia los productos de la reaccidn, por lo tanto, se espera que las
cantidades de productos en el equilibrio sean mayores.

Se puede observar que un aumento en la temperatura de ingreso a la zona de reduccién
favorece la produccion de gas y la potencia que genera dicho gas debido a que aumentan las
cantidades de mondxido de carbono e hidrdogeno, los principales componentes del gas de
sintesis (graficos 2-2 y 2-3). A su vez, disminuyen las de didxido de carbono y char, los cuales son
subproductos del proceso. Dicha observacién se debe al desplazamiento del equilibrio hacia
productos a causa del aumento en la temperatura. En el conjunto de reacciones cuyos

6 Ver gréficos de kivs T en Anexo: Constantes cinéticas
7 Se puede observar en Anexo: Ajuste de las constantes de equilibrio
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equilibrios se encuentran desplazados hacia los productos de reaccion podemos mencionar
como reactivos al char, didxido de carbono, metano y agua, y como productos se obtienen
mondxido de carbono e hidrégeno. La temperatura no se puede aumentar infinitamente ya que
existen limitaciones dadas por la resistencia térmica de los materiales de construccién.

800,00
700,00
600,00
< 500,00
[eTs]
=
= 400,00
E
o 300,00
o
200,00
100,00 I
Char Nitrogeno Dioxido Monoxido Metano Agua Hidrogeno
ET=800K 238,16 16,43 730,38 49,49 74,36 314,99 13,62
B T=1000K 178,46 16,43 696,17 281,74 33,70 193,62 37,27
mT=1200K 55,51 16,43 435,76 766,89 15,09 94,87 52,88

Grafico 2 - 2. Caudales masicos a la salida del gasificador ante cambio en la temperatura de entrada.

1500,00 4,50
1450,00 4,00
1400,00
= 3,50 s
> =
= 1350,00 =
- 3,00 .8
g 1300,00 3
® S
© 2,50 o
1250,00
1200,00 2,00
1150,00 1,50
T=800K T=1000K T=1200K
I Caudal gaseoso 1199,28 1258,92 1381,92
e Potencia 1,74 2,67 4,41

Grafico 2 - 3. Potencia bruta y caudal gaseoso generado ante cambios en la temperatura inicial.

Variacion de la composicion de salida con la presion de entrada

De la resolucidon del modelo para diferentes presiones de ingreso a la zona de reduccidén se
obtienen los perfiles que se encuentran en los graficos 2-4, 2-5 y 2-6. Se observa que
independientemente de la presidn de entrada al gasificador la caida de presién dentro de este
puede considerarse nula.
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Grafico 2 - 4. Perfil de presion a lo largo del gasificador para P inicial 1 atm.
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Grafico 2 - 5. Perfil de presion a lo largo del gasificador para P inicial 2.5 atm.
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Grafico 2 - 6. Perfil de presion a lo largo del gasificador para P inicial 10 atm.

En los graficos 2-7 y 2-8 puede observarse que la produccidon de gas, su composicién y su
potencia son practicamente constantes. A una menor presion se observa una leve mejoria en la
potencia calculada. Si se observan las ecuaciones diferenciales del modelo, la presion no tiene
influencia directa sobre la variacion de las concentraciones a lo largo del lecho (ecuacién 2-2)
pero si tiene una leve influencia en variacién de temperatura y velocidad a lo largo del lecho
(ecuaciones 2-5 y 2-7). La variacidon de la presion también se halla en los balances planteados
para el modelo, pero como esta es practicamente nula no tiene injerencia sobre los resultados.

Dado que el producto obtenido no se ve modificado por la presion, la mejor opcidn es trabajar
a presidon atmosférica. Trabajar a mayores presiones se corresponde con mayores costos
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operativos y de construccion, dado que los reactores deben construirse con materiales mas
resistentes.

800,00
700,00
600,00
< 500,00
od
=
— 400,00
©
]
8 300,00
200,00
100,00
T T R— — 1l ums
’ Char Nitrogeno Dioxido Monoxido Metano Agua Hidrogeno
EP=1atm 51,45 16,43 425,78 783,22 14,80 92,47 53,23
BP=2,5atm 55,51 16,43 435,76 766,89 15,09 94,87 52,88
EmP=10atm 56,03 16,43 437,03 764,77 15,15 95,19 52,84

Grafico 2 - 7. Caudales masicos a la salida del gasificador ante cambio en la presién de entrada.

1500,00 4,50
1450,00 4,00
1400,00
= 3,50 E
> >
L 1350,00 =
= 3,00 g
S 1300,00 T
® ©
] 2,50 o
1250,00
1200,00 2,00
1150,00 1,50
P=1atm P=2,5atm P=10atm
I Caudal gaseoso 1385,93 1381,92 1381,41
e Potencia 4,46 4,41 4,40

Grafico 2 - 8. Potencia bruta y caudal gaseoso generado ante cambios en la presion inicial.

Variacion de la composicion de salida con el |la velocidad inicial

La velocidad inicial de la zona de reduccién es una de las condiciones iniciales para la resolucién
del modelo. Manteniendo el caudal de biomasa alimentado se pueden obtener diferentes
velocidades iniciales variando el area transversal del reactor considerada. En las ecuaciones del
modelo la variacién de velocidad influye en la variacidn de las concentraciones a lo largo del
reactor (ecuacion 2-2) y en la variacion de temperatura a lo largo del reactor (ecuacién 2-5). La
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velocidad también influye en la caida de presidn, pero ya se analizd que esta es despreciable. Si
se analizan los perfiles de velocidad a lo largo del reactor presentan en los primeros metros una
leve variacion y luego se alcanza una velocidad que tiende a mantenerse constante a lo largo del
lecho. Que dicha variacién sea leve para diferentes dreas produce que el término convectivo en
el balance de la variacion de la concentracion de las especies (ecuacion 2-12) sea pequefio en
todos los casos. Finalmente se obtiene que las variaciones de la velocidad inicial en la zona de
reduccion no afectan el desempefio del gasificador (graficos 2-12 y 2-13).

25

2/7
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o 05 1 15 2 25 3 35 4 45

Largo (m)

Grafico 2 - 9. Perfil de velocidad para v0=1.68 m/s.
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Grafico 2 - 10. Perfil de velocidad para v0=0.75 m/s.
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Grafico 2 - 11. Perfil de velocidad para v0=0.42 m/s.
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800,00

700,00
600,00
E 500,00
o
vy
— 400,00
©
E
2 300,00
o
200,00
100,00
’ Char Nitrogeno Dioxido Monoxido Metano Agua Hidrogeno
Hmyv=1.68m/s 49,90 16,43 437,82 768,20 21,08 92,28 51,68
mv=0.75m/s 55,51 16,43 435,76 766,89 15,09 94,87 52,88
mv=042m/s 56,29 16,43 434,49 767,09 14,40 95,71 52,98

Grafico 2 - 12. Caudales masicos a la salida del gasificador ante cambio en la velocidad inicial.

1500,00 4,50
1450,00 4,00
1400,00
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3 1300,00 o
=) )
© o
S 2,50 @
1250,00
1200,00 2,00
1150,00 1,50
v=1.68m/s v=0.75m/s v=0.42m/s
I Caudal gaseoso 1387,48 1381,92 1385,93
e Potencia 4,46 4,41 4,40

Grafico 2 - 13. Potencia bruta y caudal gaseoso generado ante cambios en la velocidad inicial.

Variacion de la composicién de salida con respecto a la relacion de
equivalencia (ER)

Al aumentar el pardmetro ER, aumenta la cantidad de oxigeno que se alimenta al reactor para
gue ocurra la etapa de oxidacidn. Esto modifica la cantidad de las especies que llegan a la zona
de reduccion que plantea el modelo. Al incorporar mayor cantidad de oxigeno se observa que
aumenta la cantidad de diéxido de carbono y levemente la de agua, y que disminuye la cantidad
de char, esto se debe a que se favorece que parte de la biomasa combustione completamente.
Aumentar la cantidad de oxigeno, aumenta los costos de operacion ya que el caudal de oxigeno
gue debe separarse del aire debe ser mayor. Ademds, con dicho valor de relacion de
equivalencia en la zona de oxidacion las temperaturas se elevarian demasiado, lo cual no es

Pagina | 54



conveniente desde el punto de vista operacional. Segun bibliografia el valor 6ptimo es de 0.25,
para el cual se obtiene una menor produccion, pero una potencia similar que puede entregar el

gas con respecto al ER=0.3.
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Dioxido
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766,89
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Metano
15,26
15,09
14,92

Agua

88,32
94,87
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Hidrogeno
53,58
52,88
52,25

Grafico 2 - 14. Caudales madsicos a la salida del gasificador ante cambio en el ER.
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Grafico 2 - 15. Potencia bruta y caudal gaseoso generado ante cambios en el ER.

Conclusiones

Se consideraron dos factores para optimizar el modelo, uno es el CRF, propio del analisis
realizado por D. L. Giltrap, que considera la reactividad del char y otro denominado FM que
ajusta los resultados para el caso de la utilizacién de oxigeno como agente gasificante.
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Finalmente, de los resultados obtenidos por el modelado:

e El aumento en la temperatura de entrada a la zona de reduccion aumenta el
rendimiento del gasificador.

e Lavariacion de la presién de entrada en la zona de reduccidn no modifica el desempefiio
del gasificador.

e La variacion en la velocidad de entrada en la zona de reduccion no modifica el
desempeiio del gasificador.

e El aumento en la cantidad de agente gasificante alimentado al reactor mejora el
rendimiento del gasificador.

Por lo tanto, las condiciones de operacidn éptimas:

e Temperatura: 1200K

e Presion:1atm

e ER:0.25

e Velocidad inicial: 1.68 m/s

Los perfiles a lo largo del reactor para las condiciones mencionadas se observan en el gréfico 2-
16.
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Grafico 2 - 16. Perfil de caudales masicos a lo largo del gasificador para los distintos gases.

Pagina | 56



Anexo

Nomenclatura

A Factor de frecuencia para las reacciones (s™)
Cx Capacidad calorifica molar de las especies () mol™® K?)
Ea Energia de activacién ((J mol™ K?)
AHi Entalpia de la reaccién (KJ mol™?)
ki Constante de velocidad de reaccidn (s)
Ki Constante de equilibrio de reaccidn
nx Concentracion (mol m3)
ri Velocidad de reaccién (mol m3s?)
Rx Velocidad de formacién de las especies (mol m3s?)
R Constante de los gases (J K* mol?)
t Tiempo (s)
T Temperatura (K)
v Velocidad superficial (m s?)
z Largo (m)
p Densidad del fluido (kg m3)
n Viscosidad del fluido (Pa s)
€ Porosidad del lecho
Dp Diametro de particula (m)
FM Factor de ajuste
ER Relacién de equivalencia
P Presion (atm)
CMa Caudal Masico (kg s™)
CMo Caudal Molar (mol s?)
cv Caudal Volumétrico (m3 s?)
Pot Potencia (MW)
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Ajuste de las constantes de equilibrio

En los graficos 2-17 a 2-20 puede observarse como se ajusta la expresién a los datos
experimentales (Wagma, Kilpatrick, Taylor, Pitzer, & Rossini, 1945).

Ecuacidn de ajuste
Datos experimentales
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Grafico 2 - 17. Variacion de la constante de

equilibrio de la reaccion 1 con la temperatura
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Grdfico 2 - 19. Variacion de la constante de
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18. Variacion de la constante de
equilibrio de la reaccion 2 con la temperatura
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20. Variacion de la constante de
equilibrio de la reaccién 4 con la temperatura

Como se tienen los datos del gréfico 2-21, los cuales no llegan a la temperatura de operacion
gue se va a evaluar, y observando que a partir de los 500°C las curvas tienen una tendencia
lineal, se estiman los parametros. Para la obtencién de dichos pardmetros a una temperatura
proxima a la deseada (aproximadamente 950°C), la viscosidad y la densidad se calculan con una
aproximacion lineal. Obteniéndose valores de 4.5x10° Pa.s y 0.175 kg/m? respectivamente.
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Grafico 2 - 21. Variacion de la viscosidad y densidad tipicos para el gas de sintesis en funcion de la
temperatura del gas

Calculos adicionales

e Calculo cantidad estequiométrica de oxigeno para la combustién

o
CHOYOB + a 02 4 COZ +E H20
2+45—p
Moles Oxigeno esteq = — = 1.04

Ecuacion 2 - 12

e Calculo cantidad utilizada de oxigeno.

Moles Oxigeno utilizados = Moles Oxigeno esteq * ER
Ecuacion 2 - 13

Se supone que el oxigeno utilizado no es puro por lo que se asume que por cada mol de biomasa
entraran al reactor junto con el oxigeno 0.01 moles de nitrégeno.

Resolviendo los balances de la tabla 2-4 se obtiene el nimero de moles por cada mol de biomasa
en la parte final de la zona de pirdlisis. Para llevar estos valores a concentraciones se realiza lo

siguiente:

e Se calcula el peso molecular de biomasa.

PMgiomasa seca = PM¢ + a PMy +BPM0
Ecuacion 2 - 14
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e Se calcula el caudal molar de biomasa.

CcM _ CMagiomasa seca mol
OBiomasa =

PMBiomasa seca S

Ecuacion 2 - 15

e Se calcula el caudal volumétrico total.

6
eve [ = Sxir L
s | 4 Xt P

i=1

Ecuacion 2 - 16

e Se calculan las concentraciones de las especies involucradas

ni

mol] xi CMOgiomasa

m3 |- CVt

Ecuacion 2- 17

Dichas concentraciones son las condiciones iniciales para la resolucién del modelo.

Constantes cinéticas
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Grafico 2 - 22. Variaciéon de la constante de Grafico 2 - 23. Variacién de la constante de
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Resumen ejecutivo

El gas de sintesis producido en la gasificacion estd compuesto principalmente por hidrégeno y
monodxido de carbono, presentando en menor medida metano, diéxido de carbono, vapor de
agua y varias impurezas. Algunas de las principales impurezas presentes son las cenizas

arrastradas en la gasificacion y los compuestos de azufre (H,S) y nitrégeno (NHs).

Con el fin de eliminar las impurezas mencionadas se utilizaran los siguientes equipos: ciclén, que
elimina particulas sélidas; torre de lavado, que elimina el amoniaco, y un absorbedor que elimina
el didxido de carbono vy el sulfuro de hidrégeno. Estas impurezas son eliminadas con el fin de
cumplir con la legislacion vigente, cumplir con los requerimientos de la turbina y, a su vez,
aumentar el rendimiento del ciclo combinado. En la siguiente tabla se encuentran los
parametros de la corriente final y los requerimientos para cada compuesto. Por otro lado, se
utilizara una unidad de separacion de aire para proveer oxigeno al gasificador.

Tabla R3 1. Caracteristicas del gas de entrada a la turbina

Corriente entrada a la turbina

Valores Especificacion
Caudal total (kg/h) 1257.359 -
Caudal total (Nm3/h) 1580.21

Poder calorifico 12.64 MJ/kg gas >6 - 8.5 MJ/kg
>20 um <0.1 ppm
Caudal Char + Cenizas (kg/h) 0 >10y <20 um <1 ppm
>4y <10 pm <10 ppm
Caudal H. (kg/h) 54.846 > 10 - 25 kg/h
Caudal €O (kg/h) 791.663 -
Caudal H,0 (kg/h) 120.593 -
Caudal CO; (kg/h) 249.235 -
Caudal CH,4 (kg/h) 26.554 -
Caudal N; (kg/h) 16.436 -
Caudal NH; (kg/h) 0.022 <0.9 ppm
Caudal H,S (kg/h) 0.0013 <1ppm
L. De operacién de la
Presion (Pa) turbina -
Temperatura (2C) 450 a 600 450 a 600

El esquema siguiente muestra la disposicion de cada equipo mencionado.
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Introduccion

En el presente capitulo se tratard la estructura del diagrama de flujo y los balances de masa del
proceso. Un diagrama de flujo es un esquema de los equipos y corrientes principales que
intervienen en un proceso. Entre los equipos principales se encuentran los de pretratamiento,
tanto para la biomasa como para el agente gasificante; el gasificador y, los equipos que se
emplean para la limpieza y adecuamiento del gas de sintesis.

El gas de sintesis producido en la gasificacién estd compuesto principalmente de hidrégeno y
monodxido de carbono, presentando en menor medida metano, diéxido de carbono, vapor de
agua y varias impurezas. Algunas de las principales impurezas presentes son las cenizas
arrastradas en la gasificacion y los compuestos de azufre y nitrégeno. El azufre orgdnico
contenido en la biomasa se convierte a H,S durante el proceso de gasificacién. Se encuentran
también presentes en el gas efluente compuestos nitrogenados como el NH3 y particulas sélidas
de carbdn sin reaccionar. Si estos contaminantes no se eliminan apropiadamente pueden causar
graves problemas en los equipos utilizados, provocando que se requieran mayores gastos en
mantenimiento o costosas reparaciones. En la tabla 3-1 se especifican las cantidades permitidas
a la entrada de la turbina de generacién de energia. Para disefiar un apropiado sistema de
limpieza para el gas es necesario tener en cuenta la cantidad y naturaleza del gas “sucio” y los
requerimientos del gas para la aplicacién que se le dé. Otros aspectos a tener en cuenta son el
orden de remociéon de los contaminantes, la temperatura, caida de presién, consumos de
suministros, disposicidn final para los contaminantes extraidos y el tiempo que requiere un ciclo
de limpieza, si es que esta se hace de manera discontinua, entre otros.

La temperatura del gas de sintesis a la salida del gasificador puede alcanzar los 1200 °C en el
caso de gasificadores de lecho fijo. Como practicamente todos los procesos disponibles operan
con gas de sintesis “frio”, es decir, a temperaturas cercanas al ambiente, debe adecuarse la
temperatura del gas. Esto provoca una pérdida de eficiencia en aplicaciones de ciclo combinado
donde el gas es posteriormente calentado para su combustion.

La limpieza, ademas de realizarse para evitar problemas operacionales y de mantenimiento,
debe hacerse para reducir las emisiones de compuestos téxicos al ambiente. En la provincia de
San Juan, donde se ubicara la planta de produccién de gas de sintesis, las emisiones de gases a
la atmosfera estan reguladas por el Decreto Reglamentario 1211/07 de la Ley Provincial 6665
gue se adhiere a la Ley Nacional 24051. Este decreto establece los limites permisibles para
ciertos gases en un intervalo de tiempo determinado. Los gases generados en el proceso de
gasificacién de biomasa o produccién de energia que contempla la Ley se detallan la tabla 3-1.
Estos limites permisibles serdn tenidos en cuenta para evaluar la limpieza que se le debe realizar
al gas.
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Tabla 3 - 1. Limites permisibles de emision (Decreto Reglamentario 1211/07, Provincia de San Juan) y
requerimientos de entrada a la turbina.

Limites permisibles segun legislacién

Cantidad permitida Periodo de tiempo
Compuesto L. .
maxima [ppm] [min]
Amoniaco 1.5 30
Monoxido de Carbono 40.082 60
Oxidos de Nitrégeno 0.9 60
Diéxido de Azufre 1300 120
Limites permisibles en turbina
Especificacion
Poder calorifico minimo 4-6 MJ/m3
Minima concentracion de hidrégeno 10-20 %vol
Maxima temperatura de entrada 450-6002C
Amoniaco Sin limite
S (H.S+S0,) <1 ppm
N> Sin limite
Metales alcalinos+ sulfuros <0.1 ppm
Maxima cantidad de particulas >20
., <0.1 ppm
micrémetros
Maxima cantidad de particulas >10 y <20
., <1 ppm
micrémetros
- - p >
Maxima cantidad de particulas >4 y <10 <10 ppm

micrometros

Procesos

Unidad de separacion de aire

En el capitulo 1 se analizaron las ventajas de la utilizacién de oxigeno como agente oxidante.
Una de ellas es que se obtiene un gas de sintesis con un poder calorifico mayor que con otros
agentes oxidantes como el vapor de agua o el aire, lo cual lo hace bueno para la generacién de
energia cuando es quemado en turbinas.

Existen diversos tipos de tecnologias para la separacion del aire. Entre ellos se destacan:

e Separacidn por membranas

Para esta tecnologia de separacién de gases se utilizan membranas de fibras. La fibra vacia
tiene estructura asimétrica compleja. Los polimeros utilizados poseen una alta selectividad
durante la separacién de diferentes gases, lo que asegura un alto nivel de pureza de los
productos gaseosos. La separacion de la mezcla se debe a la diferencia entre las presiones
parciales en las superficies externa e interna de la membrana de fibra vacia. Los gases que
penetran rapidamente a través de la membrana entran en las fibras y salen del cartucho de
membrana por una de las tubuladuras de salida. Los gases que penetran lentamente a través
de la membrana, salen del médulo de membrana por otra tubuladura de salida. Este proceso
se puede observar en el grafico 3-1.
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Grafico 3 - 1. Esquema de separacion gaseosa por membranas. (Grasys, s.f.)

e Separacidn por adsorcion
Estos procesos se basan en el hecho de que los gases tienden a ser atraidos hacia superficies
o adsorbidos cuando se encuentran bajo presidon. Es decir, cuanto mayor es la presion,
mayor cantidad de gas es adsorbido y cuando la presidén se reduce el gas es liberado o
desorbido. El aire es conducido hacia un lecho adsorbente, donde el nitrégeno es adsorbido
sobre el lecho y se obtiene una corriente rica en oxigeno.

e  Separacion criogénica

El principio de funcionamiento de las instalaciones criogénicas se basa en la licuacién del
aire y su posterior divisién en nitrédgeno, oxigeno y el argdn. La separacién del aire liquido
se basa en la diferencia entre la temperatura de ebullicién de sus componentes: 90.18 K
para el oxigenoy 77.36 K para el nitrégeno. Durante la evaporacién paulatina del aire liquido
primero se evapora preferentemente el nitrégeno, y el liquido restante se enriquece aun
mas con el oxigeno. Al repetir muchas veces este proceso en los platos rectificadores de las
torres separadoras de aire se obtiene el oxigeno, nitrdgeno y argdn liquidos de pureza
deseada.

Para la eleccion del tipo de tecnologia a utilizar se cuenta con el gréfico 3-2 que relaciona el tipo
de tecnologia a utilizar con la pureza requerida del oxigeno y su caudal volumétrico.

Dado que el caudal a utilizar es 263 Nm3/hy |la pureza requerida se encuentra entre el rango de
90 — 95%. La eleccidn es instalar una planta de adsorcidn.

Ventajas de este sistema de separacion:

e Automatismo completo y facilidad del mantenimiento

e Alta estabilidad contra fallas y seguridad

e Minimo control por parte el operador durante el funcionamiento
e Rapido arranque y parada del sistema

e Dimensiones exteriores y peso pequenos

e Gastos minimos de operacion
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Grafico 3 - 2. Sistemas de separacion gaseosa seglin requerimientos. (Grasys, s.f.)

La unidad de PSA (adsorcién con cambio de presidn) se dispone de la siguiente manera:

Un compresor se emplea para comprimir el aire atmosférico, que luego fluye hacia un receptor
para amortiguar las pulsaciones de presién y entra en el sistema de tratamiento. Luego de la
limpieza del aire de sus impurezas mecdnicas, la humedad condensada y la reduccion del punto
de rocio, este se suministra a la unidad de separacién por adsorcién. La misma consta de dos
adsorbedores que contienen el agente adsorbente, una sustancia granulada que adsorbe
selectivamente el nitrégeno y el vapor de agua del aire. Dichos equipos son comercializados por
diferentes empresas y existen catdlogos segun el requerimiento. Las caracteristicas generales

de la operacion se pueden observar en la tabla 3-2 para el separador comercializado por la
empresa Grasys.

Durante la operacion, los adsorbedores cambian continuamente entre las etapas de adsorcion
y regeneracion.

e En la etapa de adsorcién, el adsorbente adsorbe el nitrégeno para garantizar la
generacién de oxigeno del producto, que fluye hacia el receptor de oxigeno.

e En la etapa de regeneracion, el nitrégeno adsorbido se desplaza del adsorbente y se
descarga a la atmésfera.

Tabla 3 - 2. Caracteristicas técnicas de PSA. (Grasys, s.f.)

Pureza, % 90-95
Rendimiento, Nm3/h 3-300
Presion, atm 0-5
Temperatura de entrada del aire, °C 5-40
Tiempo de salida, min 20
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Grafico 3 - 3. Esquema funcionamiento PSA. (Grasys, s.f.)

Del siguiente balance de masa se obtienen las corrientes de entrada y salida a la unidad de
separacion de aire. La composicién de la corriente de entrada al gasificador se definié como
95%v/Vv rica en oxigeno, es decir, que el 5%v/v de la corriente estd compuesta por nitrégeno.
Por otra parte, la composicidn de la corriente de desecho se obtuvo de acuerdo con los datos

de proveedores.
Wentrada = Wdesecho + Wprincipal
WOZ,eWentrada = WOZ,deesecho + WOZ,prrincipal

(1 - WOZ,e)Wentrada = (1 - WOZ,d)Wdesecho + (1 - WOZ,p)Wprincipal

Donde:

Wo,e =0.23
Wo,,a = 0.01
Wo, p = 0.956

Wo, pWorincipar = 356.61 kg /h > Wyrincipar = 373.03 kg /h

Se obtiene que Wepirqaq = 1604 kg /h.
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Tabla 3 - 3. Corrientes de entrada y salida Unidad de Separacién de Aire (% molares).

Entrada a PSA

Aire

- Oxigeno 21%
- Nitrégeno 79%

1604.00 kg/h

0.: 368.92 kg/h
N,: 1235.08 kg/h

Salida de PSA

Entrada al gasificador

- Oxigeno 95%
- Nitrégeno 5%

373.02kg/h

0,: 356.61 kg/h
N»:16.41 kg/h

Descarte

- Oxigeno 1%
- Nitrégeno 99%

1230.97 kg/h

0,:12.31 kg/h
N,: 1218.66 kg/h

Secador

Como pretratamiento de la biomasa se suele realizar un secado de la misma para reducir su
contenido de humedad previo a ser alimentada al gasificador. La reduccion de la humedad en
un equipo separado del reactor es, generalmente, conveniente. Esto se debe a que la primera
etapa dentro del gasificador es la de secado, y si la biomasa presenta un alto contenido de
humedad se requerird mayor energia en el gasificador para evaporarla.

Los tipos de secado utilizados industrialmente son el secado continuo y el secado discontinuo.

El secado por lotes (discontinuo) es una operacién relativamente costosa; en consecuencia, se
limita para el empleo en operaciones a pequefia escala, plantas piloto, trabajos de investigacion
y para secar materiales valiosos cuyo costo total no serd alterado por el costo agregado de la
operacion de secado.

El secado continuo ofrece las siguientes ventajas: generalmente el equipo necesario es pequefio
en comparacién con la cantidad de producto; la operacién se integra facilmente con los procesos
guimicos continuos sin necesidad de almacenamiento intermedio y el costo de secado por
unidad de producto es relativamente pequefio. Dentro de estos secadores existen del tipo
directo o indirecto dependiendo del método de obtencién del calor necesario para la
evaporacion de la humedad. En los del tipo directo, el calor se obtiene completamente por
contacto directo de la materia prima con el gas caliente. En los indirectos, el calor se transfiere
al sélido humedo por conduccién a través de una pared de retencién. El liquido vaporizado se
separa independientemente del medio de calentamiento. La velocidad de secado depende del
contacto que se establezca entre el material himedo y las superficies calientes.
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Existen diversos tipos de secadores utilizados industrialmente:

e Secadores de tunel

e Secadores de tipo turbo

e Secadores de circulacion transversal
e Secadores rotatorios

e Otros

En el caso de materia prima granular que pueda arrojarse sin temor de romperse y que debe
secarse en forma rdpida y con un bajo costo unitario para medianas y grandes cantidades, el
tipo de secador indicado es del tipo rotativo. Permiten secar un sélido como es la biomasa y
obtener un producto con humedad menor al 10%, dependiendo de las condiciones de
operacion. El cuerpo principal estos secadores es un cilindro hueco rotativo horizontal por
dentro del cual circula el producto a secar, entrando por un extremo y saliendo por el opuesto,
estando en contacto con el gas de secado. El interior de los secadores rotativos cuenta con
paletas removedoras de producto, que, ademds de ayudar a aumentar el coeficiente de
transferencia térmica del equipo, facilitan el flujo del producto dentro del mismo. Al girar el
cuerpo del secador las paletas levantan al producto y lo hacen caer en forma de lluvia,
favoreciendo el contacto gas-particula. Estos secadores pueden ser disefiados para tiempos de
secado comprendidos entre cinco y sesenta minutos, y capacidades de secado desde unos pocos
cientos de kilogramos hasta mds de 200 toneladas por hora.

Segun datos de bibliografia es posible reducir la humedad del orujillo de oliva hasta un 5.78%.
Teniendo en cuenta dicho porcentaje, se evalla a partir del modelo planteado en el capitulo 2
la composicién a la salida del gasificador, comparandola con que se obtendria si la biomasa
ingresa sin ser secada con un 12.69% de humedad. Los resultados se muestran en el grafico 3-4.
Analizdndolos se puede observar que la diferencia mas notoria entre las dos condiciones
planteadas se da en la proporcién de char a la salida del gasificador, mientras que para el resto
de las especies y sustancias es menor. Al modelar el gasificador considerando una reduccién en
el contenido de humedad de la biomasa no se observan ventajas con respecto al caso en que la
biomasa no sufre un proceso de secado. Es por ello que se concluye que no es necesaria la
implementacion de un equipo adicional para el secado de la misma.
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Grafico 3 - 4. Composicion obtenida a la salida del gasificador para diferentes porcentajes de
humedad.

Gasificador

El gasificador es el equipo principal de la planta de generacién de gas de sintesis a partir de la
gasificacién de biomasa. Como se analizé en el capitulo 1 existen diferentes tipos de
gasificadores como son los de lecho empacado, lecho fluidizado y lecho penetrado. De estos
ultimos se selecciond para el presente trabajo un gasificador empacado de tipo downdraft con
el que se puede obtener una adecuada calidad del gas a la salida para la utilizacién del mismo
en generacion de energia eléctrica. Una correcta eleccidon del gasificador de acuerdo a la
aplicacion que desee para el gas hace que se simplifiquen los tratamientos aguas abajo del
gasificador.

El caso ideal seria que la planta estuviese en operacidn durante los 365 dias del afio, las 24 horas
de cada dia. Sin embargo, se debera tener en cuenta una efectividad global del proceso del 80%
(EQTEC) para el caso de gasificacion utilizando orujillo de oliva. La efectividad de la planta se
calcula teniendo en cuenta tres aspectos principales: disponibilidad, porcentaje de producto
conforme y performance. En la siguiente tabla se muestra la capacidad de la planta.

Tabla 3 - 4. Capacidad de la planta.

10705 t i
Capacidad de disefio en funcion de la O”/af’o
materia prima (instantanea) 29.33 ton/dia
P 1.22 ton/h
8564 t i
Capacidad de produccién en funcién de la on/anlo
materia prima (nominal) 23.46 ton/dia
P 0.98 ton/h

El balance para el gasificador se realizara teniendo en cuenta un caudal de entrada al mismo de
1067.08 kg/h de biomasa seca. Empleando en modelo desarrollado en el capitulo 2 se modela
la zona de reduccidn con las caracteristicas presentadas en la tabla 3-5.
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Tabla 3 - 5. Caracteristicas del gasificador (zona de reduccidn).

Caracteristicas del gasificador

Area 079 m?
Largo 450 m
Volumen 549 m3
Agente oxidante Oxigeno

De la resolucion numérica del modelo planteado bajo las condiciones antes mencionadas se
obtiene el caudal de gas de sintesis generado y la composicidn de dicha corriente. En la tabla 3-
6 se presentan las corrientes de entrada y salida del gasificador. La composicidn del gas es la
esperada para un reactor del tipo downdraft con oxigeno como agente gasificante como ya se
comentd en el capitulo 2. Se obtiene una conversidon de reactivo del 96%. Segun Biomass
gasification — State of the art description (Lettner, Timmerer, & Haselbacher, 2007) un
gasificador del tipo downdraft operando en condiciones &ptimas alcanza conversiones
superiores al 95% sobre biomasa sin humedad.

Tabla 3 - 6. Corrientes de entrada y salida del gasificador?.

Alimentacion del gasificador

Caudal de biomasa (kg/h) 1222.17
Caudal de agente oxidante
373.03
(kg/h)

Caudal total alimentado (kg/h)  1595.20
Salida del gasificador

Composicion (kg/h)
Char 20.43
H. 54.85
co 791.66
H:0 120.59
CO; 494.48
CH. 26.55
N: 16.44
NH; 12.59
H2S 0.80
Cenizas 56.76
Caudal masico total 1595.20

Limpieza del gas

En sistemas de purificacion de gas de sintesis, el primer paso es la separacidon de particulas
gruesas que comprenden cenizas y el carbén sin reaccionar. En los sistemas que involucran
enfriamiento, se utiliza una unidad de lavado humedo que remueve cantidades significativas de
particulas, compuestos de cloro, compuestos alcalinos, y parte del amoniaco producido, entre
otros. Tras esta unidad de lavado, los esfuerzos se centran en la eliminacion de los gases acidos.

1 El modelo planteado no predice las cantidades de NHs, H,S ni de cenizas, las consideraciones para la
estimacion de las cantidades de cada uno se explicitardn en los correspondientes apartados.
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Debido a la seleccidn del gasificador, las cantidades generadas de tar son despreciables. Se
supone que las trazas que pudiesen haber quedado en la corriente gaseosa condensan por
debajo de los 350°C y son eliminados durante el lavado humedo.

Separacion

Separacion de particulas y agua

En el disefio de separadores es necesario tomar en cuenta los diferentes estados en que pueden
encontrarse los fluidos y el efecto que sobre éstos puedan tener las diferentes fuerzas o
principios fisicos. Los principios fundamentalmente considerados para realizar la separacion
fisica de gases, liquidos o sdélidos son: |la fuerza de gravedad, la fuerza centrifuga y el choque de
particulas o coalescencia. Toda separacidn puede emplear uno o mas de estos principios, pero
siempre las fases de los fluidos deben ser inmiscibles y de diferentes densidades para que ocurra
la separacion.

Separacién de otras sustancias quimicas

Dado que el gas de sintesis tiene presente otros contaminantes como el amoniaco y gases
acidos, son necesarias las separaciones con otros equipos.

Si los gases son solubles en agua, se utilizan torres lavadoras o scrubbers para realizar el lavado
del gas, como es en el caso del amoniaco.

Para la eliminacién de los gases acidos existen varios procesos, los cuales estdn basados en los
siguientes principios:

e Absorcién quimica o fisica en un disolvente liquido que luego es regenerado.
e Adsorcién quimica o fisica mediante particulas sdlidas.
e Difusidn a través de membranas semipermeables.

A continuacién, se mencionaran las diferentes maneras para separar los contaminantes y
alcanzar las especificaciones de calidad y emisiones requeridas.

Separacion de material particulado

Se considera que el material particulado estd compuesto por el char que no reaccioné en el
gasificador y por las cenizas. Las cenizas son el residuo no combustible que permanece después
de la completa incineracién de la materia orgdnica. Estas se componen por compuestos
inorganicos que incluyen metales alcalinos (potasio y sodio), metales alcalinotérreos
(principalmente calcio), silice (SiO;) y otros metales como el hierro y el magnesio. Si estos
contaminantes no son eliminados pueden provocar ensuciamiento, corrosién y erosién, que
causan problemas de eficiencia y seguridad.

Si bien durante el proceso de gasificacidon no ocurre una combustidon completa, se considera que
la cantidad de estos componentes que contiene la biomasa alimentada, luego del proceso de
gasificacién forman cenizas. Otra de las consideraciones que simplifican el analisis es que el gas
gue sale del gasificador, como lo hace por la parte inferior del mismo arrastra todo el material
particulado presente en este.
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Separacion de particulas

Los métodos de separacion de material particulado dependen generalmente de la cantidad y el
tamaino de particulas. Los métodos mas simples son los que utilizan la gravedad para la
separacion de particulas como son los clasificadores. Es comin emplear separadores basados
en la separacién centrifuga como son los ciclones. Dado que este ultimo método de separacién
tiene una eficiencia buena comprobada para aplicaciones de gasificacion, es simple, econémico,
y la caida de presién que presenta es despreciable, es el método de separacién de material
particulado que se desarrollard. Para particulas de menor diametro, para las cudles los ciclones
se vuelven ineficientes e incapaces de separar, se utilizan lavadores humedos. Estos lavadores
sirven, a su vez, como absorbedores de otros contaminantes como NH3z, HCN y haluros.

Ciclones

Un separador ciclénico (grafico 3-4) es esencialmente un separador que actla con fuerza
gravitacional pero la separacién se ve incrementada por una componente centrifuga. Su
principio de funcionamiento es simple y no posee piezas moviles, requiere poco capital y los
costos de operacidén son bajos. La corriente de aire y cenizas que ingresa al separador cicldnico,
lo hace de forma tangencial por lo que comienza a rotar formando una corriente en espiral
descendente. Asi, las particulas con mayor masa (si se considera una densidad constante para
las particulas coinciden con las de mayor tamafo) son afectadas por esta fuerza centrifuga. La
fuerza centrifuga provoca que las particulas sean concentradas en una delgada capa o pelicula
en movimiento sobre a la pared interior del ciclén y separadas de la corriente de gas. La
desventaja de este tipo de separadores es que se vuelven inefectivos conforme disminuye el
tamafio de las particulas a separar. En general presentan una eficiencia del 100% para particulas
mayores a 20um y de 0% para particulas menores a 1um.
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Grafico 3 - 5. Esquema de un separador ciclonico. (Perry, 1997)

De acuerdo a la aplicacion que se le da al gas de sintesis deben cumplirse ciertos requerimientos.
Los requerimientos para el material particulado se presentan en la tabla 3-7 junto con las
cantidades correspondientes para la cantidad de efluente del gasificador. Segun el andlisis de la
biomasa el 4.64% de esta son “cenizas”. Las cenizas y char que salen del gasificador no presentan
un tamafio homogéneo, sino que distribucion de tamafos que sigue la forma del grafico 3-5.

Tabla 3 - 7. Requerimientos del gas de sintesis.

Requerimiento?

Particulas entre 4y 10 pm 10 ppm 0.0126 kg/h

Particulas entre 10 y 20 pm 1  ppm 0.0013 kg/h

2 Para el célculo del requerimiento en ppm (partes por milldn) para cada sustancia se considera que la
masa final del gas no posee NHs, H.S, cenizas ni char, ademas se supone la eliminacién del 50% del CO,

en la etapa de eliminacion del sulfuro de hidrégeno. Por lo tanto, el caudal de gas “limpio” resulta
1257.331 kg/h.
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Grafico 3 - 6. Distribucion de cenizas luego de la gasificacién. (Du, Li, & Qi, 2017)

Tabla 3 - 8. Particulas a la salida del gasificador.

Dlartl;:tro %

. acumulado Contenido de particulas en el gas
particula .

de particulas
(rm)

20 65,0 Particulas entre 4 y 10 um 19.30 kg/h

10 32,5 Particulas entre 10 y 20 um 25.09 kg/h

4 7,5 Particulas mayores a 20 um 26.02 kg/h

Finalmente, deben separarse 71.39 kg/h de material particulado para cumplir los
requerimientos para el uso del gas en turbinas, lo que representa un 92.5% del material
particulado que sale del gasificador.

Separacion de compuestos nitrogenados

El nitrégeno orgdnico presente en la biomasa, luego del proceso de gasificacion forma amoniaco
(NHs) y en menor medida cianuro de hidrégeno (HCN). El amoniaco puede acortar la vida util de
los equipos vy, si el gas es quemado produce emisiones de NOy a la atmdsfera. Estos gases son
toxicos para el ser humano y contribuyen a la lluvia 4cida y al efecto invernadero. Ademas, las
unidades de eliminacidn de gas acido utilizadas para la recuperacién de azufre en el proceso
también pueden experimentar problemas si no son reducidas las cantidades de nitrégeno.

Para eliminar el amoniaco de la corriente gaseosa se aprovecha la solubilidad de este en agua.
Generalmente utilizan lavadores himedos o absorbedores con agua. Estos lavadores también
son capaces de aglomerar las particulas mas pequefias y eliminarlas de la corriente gaseosa,
ademas de retener cantidades de HCI, HF y parcialmente H,S y CO; que pudiera haber en el gas.
El agua utilizada para el lavado posteriormente se procesa para eliminar los contaminantes por
desorcion a baja presion.
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En el presente trabajo se considera que todo el nitrégeno organico contenido en la biomasa,
0.97% p/p, se convierte luego del proceso de gasificacién en NHs.

Las cantidades de amoniaco no son una limitacidén para el uso en turbinas. Si se considera que
cuando el gas es quemado totalmente en turbinas el amoniaco se transforma en éxidos de
nitrégeno este debe ser separado. Por reglamentacién las emisiones de éxidos de nitrégeno no
pueden superar 0.9 ppm. Teniendo en cuenta que la corriente de salida del gasificador contiene
12.591 kg/h, deben separarse 12.569 kg/h de amoniaco para no superar el limite de éxidos de
nitrogeno (considerando que todo el amoniaco se transforma en NO,). Dicha cantidad
corresponde a un 99.82% del amoniaco a la salida del gasificador. Por otra parte, se considera
gue se eliminaran todas las particulas sélidas remanentes.

Separacion de gases acidos: CO; y H,S

Gases acidos como el didxido de carbono y el sulfuro de hidrégeno (CO; y H,S) se encuentran
presentes en el gas de sintesis producido por el proceso de gasificacion y es deseable su
eliminacidn ya sea por motivos operacionales, econdmicos o medioambientales. Por ejemplo, el
H.S puede corroer las superficies metalicas. Ademas, si el gas es posteriormente quemado, los
compuestos sulfurados se convierten en didxido de azufre (SO,), el cudl es un contaminante que
estd estrictamente regulado en el mundo.

Uno de los métodos mds utilizados para su remocién es la absorciéon con soluciones de
alcanolaminas. Durante el proceso los componentes dacidos del gas reaccionan con la
alcanolamina por medio de reacciones reversibles y exotérmicas en equipos de contacto liquido-
gas como son los absorbedores. Estos operan a alta presidon y baja temperatura para favorecer
la extraccion de los gases acidos del gas de sintesis a través de la corriente liquida.
Paralelamente, se utiliza un desorbedor para regenerar el agente absorbente y recuperar el
contaminante extraido de la corriente de gas. El desorbedor, en comparacion con el absorbedor,
opera a menores presiones y mayores temperaturas. Industrialmente las alcanolaminas mas
utilizadas son la monoetanol amina (MEA), dietanol amina (DEA), di-isopropanol amina (DIPA) y
N-metil dietanol amina (MDEA). Del grupo de aminas mencionados esta ultima es la Unica que
es una amina terciaria y la preferida para el proceso de absorcion que se trata. No es deseable
en este caso el uso de aminas primarias y secundarias ya que su caracter es mas basico lo que
provoca que el calor de reaccidon sea mayor y también sea mayor el consumo energético en la
etapa de regeneracion. Estas Ultimas tienen mayor tendencia a reaccionar formando sales
estables con otros gases, lo que aumenta la cantidad de disolvente a utilizar en el proceso.

Las reacciones que ocurren entre las alcanolaminas y los compuestos a separar se pueden
resumir en las siguientes:

H,S + Amina 2 [AminalH" + HS™
CO, + H,0 + Amina 2 [Amina]COOH™ + OH~
CO, + HyO + Ry;NCHs 2 Ry,NCH,* + HCO5~

La especificacidn del gas de sintesis para el uso en turbinas fija el contenido de compuestos
sulfurados como H,S o0 SO; en 1 ppm. En el presente trabajo se considera que todo el azufre
contenido en la biomasa, 0.07% p/p, se convierte luego del proceso de gasificacion en H,S. Con
dicho porcentaje se obtiene la cantidad de sulfuro de hidrégeno que esta presente en el efluente
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del gasificador, y con el requerimiento se calcula la cantidad a remover de la corriente gaseosa.
Dichos datos se presentan en la tabla 3-9.

Tabla 3 - 9. Requerimiento sobre el azufre en el gas de sintesis.

Requerimiento 1 ppm lo que correspondea  1.2573 g/h
H,S en el efluente del
7 kg/h
gasificador 0.7956 g/
Cantidad a eliminar 0.7943 kg/h

Finalmente se deben eliminar 0.7943 kg/h de H,S, lo que corresponde a un 99.83% del contenido
de azufre contenido en el efluente del gasificador.

Debido a que no se tienen restricciones con respecto al diéxido de carbono no se busca su
eliminacidn. Pero como se trata de un gas acido serd absorbido. Dado que se desconocen datos
se asume que el absorbedor separa el 50% del CO, y en capitulos posteriores se simulara el
equipo para obtener resultados mas certeros.

Diagrama de flujo

El grafico 3-7 representa un diagrama de flujo de la planta simplificado en el cual se pueden
observar las corrientes principales y las conexiones entre equipos. En base a la capacidad de la
planta y a los resultados obtenidos del capitulo 2 fueron estimadas las corrientes de entrada y
salida del gasificador. Segun las especificaciones para el uso del gas de sintesis en turbinas
(capitulo 1) fueron estimadas las cantidades de contaminantes y sustancias no deseadas a
separar en cada uno de los equipos.
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Grafico 3 - 7. Diagrama de flujo simplificado del proceso de gasificacion.
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Corrientes del proceso

En las siguientes tablas se presentan las caracteristicas de cada una de las corrientes sefialadas

en el grafico 3-7. Dichos datos fueron obtenidos de estimaciones, bibliografiay balances de masa
del proceso.

Tabla3- 10
Corriente 1
Caudal total (kg/h) 1222.166
Caudal biomasa seca
1067.073
(kg/h)
Contenido de N (kg/h) 10.351
Contenido de S (kg/h) 0.747
Contenido de H,0 (kg/h) 155.093
Contenido de cenizas
56.76
(kg/h)
Presion (Pa) 101325
Temperatura (°C) 25
Tabla3- 11
Corriente 2
Caudal total (kg/h) 1604.00
Caudal oxigeno (kg/h) 368.92
Caudal nitrégeno (kg/h) 1235.08
Presién (Pa) 709275
Temperatura (°C) 25
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Tabla3- 12

Corriente 3
Caudal total (kg/h) 1230.97
Caudal oxigeno (kg/h) 12.31
Caudal nitrégeno (kg/h) 1218.66
Presion (Pa) 709275
Temperatura (°C) 25
Tabla3- 13
Corriente 4
Caudal total (kg/h) 373.031
Contenido de O, (kg/h) 356.61
Contenido de N; (kg/h) 16.423
Presion (Pa) 709275
Temperatura (°C) 25
Tabla3- 14
Corriente 5
Caudal total (kg/h) 1594.366
Caudal Char (kg/h) 20.434
Caudal H; (kg/h) 54.846
Caudal CO (kg/h) 791.663
Caudal H,0 (kg/h) 120.593
Caudal CO; (kg/h) 494.47
Caudal CH,4 (kg/h) 26.554
Caudal N; (kg/h) 16.436
Caudal NH; (kg/h) 12.591
Caudal H,S (kg/h) 0.796
Caudal Cenizas (kg/h) 56.76
Presidn (Pa) 950528
Temperatura (°C) 693
Tabla3- 15
Corriente 6
Caudal total (kg/h) 71.39
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 71.39
Presion (Pa) 101325
Temperatura (°C) 693
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Tabla3- 16

Corriente 7
Caudal total (kg/h) 1523.706
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 5.804
Caudal H; (kg/h) 54.846
Caudal CO (kg/h) 791.663
Caudal H,0 (kg/h) 120.593
Caudal CO; (kg/h) 494.47
Caudal CH,4 (kg/h) 26.554
Caudal N; (kg/h) 16.436
Caudal NH; (kg/h) 12.591
Caudal HS (kg/h) 0.796
Presion (Pa) 101325
Temperatura (°C) <80
Tabla3- 17
Corriente 8
Caudal Agua
Presion (Pa) >101325
Temperatura (°C) 25
Tabla3- 18
Corriente 9
Caudal Agua (C8 (kg/h) + 18.373 kg/h)
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 5.804
Contenido de NH3 (kg/h) 12.569
Presién (Pa) > 101325
Temperatura (°C) 25a 80
Tabla3- 19

Corriente 10

Caudal total (kg/h) 1505.388
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0
Caudal H2 (kg/h) 54.846
Caudal CO (kg/h) 791.663
Caudal H,0 (kg/h) 120.593
Caudal CO; (kg/h) 494.47
Caudal CH,4 (kg/h) 26.554
Caudal N; (kg/h) 16.436
Caudal NH; (kg/h) 0.022
Caudal H,S (kg/h) 0.796
Presion (Pa) 101325
Temperatura (°C) <80
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Tabla3- 20

Corriente 11
Caudal MDEA (kg/h)

Presion (Pa) 7329127
Temperatura (°C) 58 a 82
Tabla3- 21

Corriente 12

Caudal total (kg/h) 1257.359
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0

Caudal H; (kg/h) 54.846
Caudal CO (kg/h) 791.663
Caudal H,0 (kg/h) 120.593
Caudal CO; (kg/h) 247.235
Caudal CH, (kg/h) 26.554
Caudal N; (kg/h) 16.436
Caudal NH; (kg/h) 0.022
Caudal H,S (kg/h) 0.0013

Presion (Pa) >101325
Temperatura (°C) 58 a 82

Tabla 3 - 22

Corriente 13

Caudal MDEA
Caudal H,S (kg/h) 0.794
Caudal CO; (kg/h) 247.235
Presién (Pa) > 101325
Temperatura (2C) 58 a 82
Tabla3- 23

Corriente 14

Caudal H,S (kg/h) 0.794

Caudal CO, (kg/h) 247.235
Presion (Pa) > 101325

Temperatura (°C) 58 a 82

Previo al ingreso a la turbina de gas, la presion y la temperatura de la corriente de gas de sintesis
deben regularse para cumplir con los requerimientos.
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Conclusiones

El proceso de gasificacidon de orujillo de oliva para la generacidn de energia eléctrica por medio
de una turbina de gas en un ciclo combinado tiene que cumplir tanto especificaciones técnicas
de la corriente de entrada a la turbina como especificaciones legales para los compuestos que
se van a emitir. Para ellos los equipos requeridos son:

e Ciclon
e Torre de lavado
e Absorbedor

También es necesaria la instalacién de una unidad de separacion de aire para obtener oxigeno
con una pureza del 95% que actia como agente oxidante.

El elemento central de este proceso es el gasificador, las caracteristicas de este afectan de
manera directa en el dimensionamiento de los equipos mencionados y las caracteristicas del gas
de sintesis producido.

Con respecto a la corriente de entrada al ciclo combinado, es decir, la corriente de syngas
“limpio”, se puede observar en la tabla 3-24 que este cumple todas las especificaciones que
fueron mencionadas en el desarrollo del capitulo.

Tabla 3 - 24. Corriente syngas "limpio".

Corriente entrada a la turbina

Valores Especificacion
Caudal total (kg/h) 1257.359 -
Caudal total (Nm3/h) 1580.21
Poder calorifico 12.64 MJ/kg gas >6 - 8.5 MJ/kg
Caudal Char + Cenizas (kg/h) 0 >20 Um <0.1 ppm
>10y <20 um <1 ppm
>4y <10 pm <10 ppm
Caudal H; (kg/h) 54.846 >10- 25 kg/h
Caudal CO (kg/h) 791.663 -
Caudal H,0 (kg/h) 120.593 -
Caudal CO; (kg/h) 249.235 -
Caudal CH,4 (kg/h) 26.554 -
Caudal N (kg/h) 16.436 -
Caudal NH; (kg/h) 0.022 <0.9 ppm
Caudal H,S (kg/h) 0.0013 <1ppm
Presidn (Pa) 7329127,00 -
Temperatura (°C) 450 a 600 450 a 600

El volumen que se espera obtener para un gasificador del tipo downdraft con oxigeno como
agente gasificante estd comprendido entre 1.1y 1.6 Nm? por cada kilogramo de biomasa. Por lo
tanto, el valor obtenido, el cual es 1.29 Nm? gas limpio por kilogramo de biomasa, es coherente
con datos bibliograficos.
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Resumen Ejecutivo

Se plantea el disefio para un gasificador a escala industrial basdndose en un modelo a escala
piloto (Pérez, 2014) y (Toledo, 2015) y estimaciones de bibliografia para reactores a escala
mayor (Belmar, 2014). Teniendo en cuenta otras consideraciones para adaptar los datos de
bibliografia al presente caso se obtienen las siguientes dimensiones y caracteristicas para el

gasificador.
Tabla R4 1. Caracteristicas del gasificador

Diametro garganta 75 cm

Material de la garganta Acero AlSI 310

Diametro interno reactor interior 175 cm

Espesor del reactor interior 25 mm

Material reactor interior Acero AlSI 310

Espesor del aislante 10 cm

Material del aislante Manta de fibra cerdmica

Diametro interno del reactor exterior 178.5 cm
Espesor del reactor exterior 10 mm

Material reactor exterior Acero AlSI 304

Diametro inferior interno (debajo de la contraccion) 173 cm
Diametro interno cubierta exterior 254.5 cm
Espesor de la cubierta exterior 10 mm
Material cubierta exterior Acero AlSI 304

Entradas de aire entre el reactor exterior y la cubierta 3
9 con diferente longitud
Numero de boquillas de penetracién a la zona
de oxidacion

Diametro de boquillas 5.75 cm

Distancia entre la contraccion y las boquillas 72 cm

Lr (largo de la zona de reduccidn) 100 cm

Lc (largo de la zona de combustion) 155 cm

Largo total 1000 cm

Lp (largo de la zona de pirdlisis y secado) 750 cm

Ademas, se proponen los siguientes sistemas de control a través de un PLC (Programmable Logic

Controller):
Para controlar:

Caudal de alimentacién de biomasa - Se manipula el mismo caudal

Nivel de biomasa adentro del tanque > Se manipula la alimentacién de biomasa
Relacién oxigeno-biomasa - Se manipula el caudal de oxigeno
Temperatura dentro del gasificador - Se manipula el caudal de oxigeno
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Introduccion

La industria quimica es aquella dedicada a la extraccién, procesado, transformacién y
sintesis de productos, a partir de materias primas naturales o sintéticas, con el objetivo de
cubrir las necesidades de las personas en el mundo. Este tipo de industria se encuentra en
constante cambio y desarrollo, ya que cambian las tecnologias, se desarrollan nuevos
procesos y, a su vez, cambian las necesidades de las personas. Estos cambios provocan que
deban realizarse modificaciones en las grandes industrias, lo cual estd ligado a cuestiones
econdmicas y de seguridad. Por lo tanto, no es conveniente implementar las modificaciones
directamente en plantas industriales.

Para evaluar el impacto de las modificaciones en un proceso es necesario trabajar, en
primera instancia, a pequefia escala. Posteriormente, de debe realizar un escalado para
reproducir el proceso en mayor escala.

Existen muchas definiciones del término escalado:

e Estudio de los problemas asociados a la transferencia de datos del laboratorio y la
planta piloto a la produccién industrial;

e Elescalado hace uso de los datos del laboratorio y/o escala piloto, complementados
con modelos a gran escala (mockups) y modelado matematico, para determinar las
dimensiones y el tamafio de una unidad industrial;

e Complejo de técnicas y metodologias que se utilizan para transferir un proceso
desarrollado en una escala menor a la escala de produccién;

e Escalado es el proceso mediante el cual se logra la exitosa puesta en marcha y la
operacion econémica de una unidad a escala comercial basandose, al menos en
parte, en resultados de investigaciones realizadas a una escala mas pequena.

Entonces, en escalas de trabajo pequefias se trata de conseguir llevar a cabo el proceso en
condiciones estables y buscando el maximo rendimiento del mismo. Los equipos pequeiios
que se utilizan son faciles de manipular y realizar modificaciones para obtener los resultados
deseados. Ademads, se requieren pequenas cantidades de reactivos para realizar pruebas y
son mas seguras.

Luego de que se prueban los procesos a escala laboratorio, se suele pasar a la realizacion de
pruebas en plantas piloto. Se puede, en esta escala, evaluar la interaccién de diferentes
aspectos como la termodinamica, las reacciones quimicas y las operaciones de transferencia
(calor, masa y cantidad de movimiento). El proceso en escala planta piloto tiene la finalidad
de reproducir procesos productivos para obtener datos, que serdn la base del disefo a
escala industrial. También, se emplea para evaluar el impacto de modificaciones en
variables o condiciones de un determinado proceso antes de implementarlo en la planta
industrial. Sin embargo, conseguir buenos resultados a escala piloto o laboratorio no implica
que al pasar a trabajar a gran escala estos se mantengan.

En los procesos quimicos resulta muy problemdtico el escalado del reactor, el cual se
considera el corazén de una planta de procesos. Dicho escalado no puede realizarse
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Unicamente de forma tedrica, como se menciond es muy importante contar con datos a
diferentes escalas. Los problemas de escalado pueden ser agrupados en dos tipos: los
relacionados con la necesidad de manejar grandes voliumenes y los que se relacionan con el
problema de tamafios a la escala en la que se quiere operar.

Las velocidades de reaccién quimica, a priori, resultan independientes de las
configuraciones que presenten los reactores, pero las mismas se ven influenciadas por
procesos como la transferencia de masa o calor que si dependen de la configuracion. Por
estas razones, el efecto de incrementar de escala el reactor, muchas veces resulta
impredecible de forma cuantitativa. Dicho proceso se torna mas complejo si la reaccién es
heterogénea. Esto es debido a que el mayor tamafio del reactor no afecta los fenémenos
gue ocurren en las distintas fases.

En este capitulo se planteara el disefio de un gasificador de biomasa del tipo downdraft. El
proceso de gasificacidon presenta inconvenientes dado que se trata de un conjunto reacciones
heterogéneas que ocurren en diferentes zonas del reactor (grafico 4-1). Debido a esto, el disefio
y la construccion de un gasificador a escala industrial es una tarea de extrema complejidad.
Ademas, los reactores del tipo downdraft se caracterizan por poseer una reduccién de flujo,
comunmente denominada garganta (grafico 4-1). A la altura de la garganta se produce el ingreso
de agente gasificante al reactor. El didametro de dicha garganta es una de las limitaciones que
presentan este tipo de gasificadores. La mdxima “carga del corazén del reactor” (heart load) es
0.9 Nm3/h cm? para un buen rendimiento (Reed & Das, 1998). A partir de este valor es posible
calcular al area transversal de la garganta. Se recomienda no superar los 380 kg/h de
alimentacién, debido a que a mayor cantidad de carga, el didmetro de garganta debe ser mayor
y esto trae como dificultad que el agente gasificante no pueda llegar hasta el centro del equipo.
Esto provocaria no idealidades dentro del reactor.

La mayoria de los articulos publicados en bibliografia tratan de gasificadores a escala laboratorio
y piloto. Dichos reactores no presentan las caracteristicas, tamafios y cantidades de biomasa
alimentada de un gasificador a escala industrial. Sin embargo, existen reactores industriales
comerciales del tipo downdraft que soportan hasta 2000 kg/h, de los cuales se desconoce su
configuracion. Debido a ello se describiran las caracteristicas constructivas y el disefio interno
de un reactor a escala piloto y se calcularan las dimensiones para un reactor a escala industrial
a partir de estimaciones de bibliografia.

Gas

Grafico 4 - 1. Esquema de gasificador downdraft.
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Reactor escala piloto

(Pérez, 2014) (Toledo, 2015)

Un esquema del reactor a escala piloto se puede observar en el grafico 4-2. La biomasa ingresa
por la parte superior del gasificador, en la zona (6) ocurre el proceso de secado de la misma
dentro del gasificador. A medida que la biomasa desciende ocurre la pirdlisis, zona (1), a una
temperatura de aproximadamente 250°C. En la zona (2), sobre la garganta, se produce el ingreso
de aire el cual es la fuente de oxigeno, para que se produzca la oxidacidn. Las reacciones de
oxidacion son exotérmicas y posibilitan que el gasificador se mantenga a temperaturas elevadas
para que ocurran los procesos como el secado y la pirdlisis. La reduccidn, la etapa que determina
la velocidad del proceso de gasificacion, ocurre seguida de la oxidacidn en la zona (3). El aire, o
el agente gasificante a utilizar, ingresa por una boquilla (5) e intercambia calor con el gas que
egresa del gasificador y sale por la boquilla (4). Este intercambio es beneficioso ya que ayuda a
calentar el aire (o agente gasificante) que ingresa al gasificador, lo cual mejora su eficiencia; y,
ademas, permite que se enfrie el gas de sintesis para sus posteriores etapas de limpieza y
acondicionamiento. En la zona (7) se produce la recogida de cenizas que no arrastra el gas de
sintesis sobre un plato perforado con movimiento. El movimiento del plato evita que ocurran
obstrucciones en las perforaciones, las cuales permiten que las cenizas atraviesen el plato y
puedan ser finalmente recogidas y depositadas fuera del gasificador.

En el grafico 4-2, se puede observar que el gasificador se compone de tres piezas cilindricas
concéntricas. Desde el centro hacia fuera dichas piezas se denominan reactor interior, reactor
exterior y cubierta. Dentro del reactor interior se halla otra pieza de gran importancia en el
disefio que es la garganta. También se observa que se emplea un aislante entre el reactor
interior y el exterior.

Gas Cowling—

Grafico 4 - 2. Esquema del reactor escala piloto. (Pérez, 2014)
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Partes del gasificador

Garganta

En la garganta ocurren las etapas de oxidacion, en la parte superior, y de reduccién, en la parte
inferior. En dichas etapas la temperatura del gasificador puede alcanzar los 1200°C, por lo que
los materiales de construccion deben resistir muy altas temperaturas. Existen aceros
refractarios, como el AISI 310 que son adecuados para estas aplicaciones. El acero AlSI 310,
particularmente, es inoxidable y soporta hasta 1400°C. Un esquema de la garganta se puede
observar en el grafico 4-3.

Grafico 4 - 3. Esquema de la garganta. (Pérez, 2014)

Reactor interior

Un esquema del reactor interior y su acople con la garganta puede observarse en el grafico 4-4.
Dicha parte del gasificador debe construirse de acero inoxidable AISI 310 al igual que la garganta
para que sea resistente a las altas temperaturas. Se observan dos entradas en la parte superior,
una es para colocar el sistema de encendido y la otra para colocar el medidor de temperatura.
Los orificios de la parte inferior son para colocar los tubos que llevaran las boquillas para el
ingreso del agente gasificante a la zona de oxidacién.

=X

A=\

Grafico 4 - 4. Reactor interior y garganta. (Pérez, 2014)
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Reactor exterior

En el grafico 4-5 se observa lo que denominamos el reactor exterior. Este posee tres orificios en
la parte superior cdnica, uno para el ingreso de aire, otro para el sistema de encendido y otro
para la medicion de la temperatura. La parte conica cumple con la funcidén de crear un espacio
estanco entre los discos que sujetan las distintas partes del reactor. Dado que esta parte debe
soportar menores temperaturas se puede utilizar un acero diferente al de las partes interiores
del gasificador. Se selecciona el AlSI 304, el cual soporta temperaturas de hasta 900°C.

Grafico 4 - 5. Reactor exterior. (Pérez, 2014)

Cubierta exterior

La cubierta exterior (grafico 4-6) permite el pasaje del gas de sintesis al exterior para llegar a la
etapa de limpieza acondicionamiento. Alli es donde se produce el intercambio de calor entre el
aire (o agente gasificante) que ingresa y el gas de sintesis que sale del gasificador. Ademas, sirve
como soporte para la parrilla, el sitio donde se depositan las cenizas. Posee en la parte inferior
una ventana por la cual se puede acceder al interior del gasificador para realizar la limpieza del
mismo.

Grafico 4 - 6. Cubierta exterior. (Pérez, 2014)
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Parte inferior

En la parte inferior del gasificador se halla la parrilla, la cual se puede mover para evitar
obstrucciones. La recogida de cenizas se realiza por la ventana antes mencionada en la cubierta
del reactor.

Finalmente, el reactor a escala piloto resultante se puede observar en el grafico 4-7. Se plantea
que, en la zona superior, donde ocurre el secado de la biomasa, exista intercambio de calor entre
esta y el gas caliente que abandona el cicldn, el cual constituye la primera etapa de limpieza en
caliente del gas producido. Los tubos que se hallan entre el reactor exterior y la cubierta son por
los cuales ingresa el aire mientras intercambia calor con el gas de sintesis que egresa del
gasificador. En el grafico 4-8 se pueden apreciar claramente la distribucion de las cinco boquillas
gue alimentan el agente gasificante a la garganta del reactor.

Grafico 4 - 7. Esquema del gasificador. Grafico 4 - 8. Parte interior del gasificador.

(Toledo, 2015) (Toledo, 2015)

Entre el reactor a escala piloto descrito y un reactor industrial, el cual se busca disefar, hay
notables diferencias en cuanto a tamafio principalmente. De todas formas, es valioso considerar
el disefio de prototipos a escala piloto, de los cuales se puede obtener informacién util.
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Obtencidon de las dimensiones del reactor industrial
a partir de estimaciones de bibliografia

En el grafico 4-9 pueden observarse las variables que se estimaran para obtener las dimensiones
del reactor a escala industrial.

1 Da Didmetro de garganta

Lp — Dc Diametro de zona de combustion

Dm Ds Diametro de succion

Dm Didmetro mayor

Db Didmetro de boquillas

h  Distancia entre la contraccion y las boquillas
Lt — Lr  Largo de la zona de reduccidn

Lc  Largo de la zona de combustion

Lp Largo de la zona de pirdlisis y secado

Lt Largo total

|
Dc —_1 —¥Db
Lc
h
Lr
——

Grafico 4 - 9. Esquema del gasificador para dimensionar. (Belmar, 2014)

La carga del corazén del reactor hl se define seguin la ecuacion 4-1. Como ya se menciond, dicho
parametro es esencial en el disefio de gasificadores, ya que representa el caudal que circula por
area transversal de la garganta, ademds, a partir de este puede obtenerse el didmetro de la
garganta. Fgp es el flujo volumétrico del gas de sintesis (m3/h), el cual se estima como 2.3 veces
el caudal masico de biomasa alimentado al reactor. Dicho factor se obtiene de relaciones entre
la densidad del gas tipico producido en la gasificacién, considerando una temperatura de
1000°C. Da es el area de la garganta.
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Ecuacion 4- 1

Normalmente hl se considera comprendido entre 0.4 y 0.6. Con estos limites y la ecuacién 4-1
se pueden calcular un rango para obtener Da.

A partir de del diametro Da se pueden obtener el didmetro de combustién (Dc), el diametro de
succién (Ds) y el didmetro mayor (Dm) a partir de las ecuaciones 4-2 a 4-4. Para el calculo de
estos rangos se utiliza el valor de Da promedio obtenido, asi como para los siguientes.

| i

<21

a

1.8 <

i

Ecuacion 4 - 2

Dy

20 —<2.
O_Da_ 6

Ecuacion 4- 3

)

m

34 <—
Dq

<77

Ecuacion 4- 4

A partir del area transversal de la garganta se puede obtener un rango para didmetros de
boquilla de acuerdo con la ecuacidon 4-5. “n” representa el numero de boquillas del gasificador,
las cuales se relacionan con el flujo masico de entrada al reactor. El nimero de boquillas para
un gasificador es impar para que los flujos de agente gasificante no estén enfrentados y ocurra
una buena penetracion hasta el centro del reactor.

Ecuacion 4- 5

La distancia entre la contraccion de la garganta y las boquillas se puede determinar a partir de
la ecuacién 4-6. Este rango de valores es el éptimo para asegurar un adecuado tiempo de
residencia para que se produzca la oxidacidn antes de la etapa de reduccién.

0.7 < h <12
T=p-=t

Ecuacion 4- 6
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A partir de la ecuacion 4-7 se puede obtener la longitud de la zona de reduccion (Lr). Si bien Ia
longitud de dicha zona fue modelada en el capitulo 2, es decir, que se le puede asignar un valor
a priori, se realizard la estimacién de esta forma y se comparard con los resultados ya obtenidos.

0.65 < 2L, <1.0
YT D,4+Ds T

Ecuacion 4- 7

En relacién con la longitud de la zona de reduccidn se pueden calcular las longitudes de la zona
de la zona de combustién (Lc), longitud total (Lt) y longitud de la zona de pirdlisis y secado (Lp)

de acuerdo con las ecuaciones 4-8 a 4-10.

=~
a

14<—<16

T
Ecuacion 4- 8

Lo +L,

02< <0.35

t

Ecuacion 4- 9
Lp =L —(L.+L;)

Ecuacion 4- 10

El rango de valores que se menciona es debido a que no se especifica una materia prima en

particular, las estimaciones son validas para un amplio rango de materias primas.

Utilizando las ecuaciones 4-1 a 4-10 se obtienen los resultados mostrados en la tabla 4-1,

considerando que se alimentan 1121 kg/h de biomasa al gasificador.

Tabla 4 - 1. Dimensiones del gasificador.

Da (diametro garganta)

limite inferior 0.4 90.59 cm
limite superior 0.9 60.40 cm
Promedio 75.49 cm
Dc (diametro zona combustion)
limite inferior 1.8 135.89 cm
limite superior 2.1 158.54 cm
Promedio 147.21 cm
Ds (diametro succién)
limite inferior 2 150.99 cm
limite superior 2.6 196.29 cm
Promedio 173.64 cm
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Tabla 4 - 1. Continuacion

Dm (diametro mayor)

limite inferior 34 256.68 cm

limite superior 7.7 581.31 cm
Promedio 419.00 cm
Db (didmetro de boquillas)*

limite inferior 0.03 4.36 cm

limite superior 0.08 7.12 cm
Promedio 5.74 cm

h (distancia entre la contraccion y las boquillas)

limite inferior 0.7 52.85 cm
limite superior 1.2 90.59 cm
Promedio 71.72 cm
Lr (largo de la zona de reduccién)
limite inferior 0.65 80.97 cm
limite superior 1 124.57 cm
Promedio 102.77 cm
Lc (largo de la zona de combustion)
limite inferior 14 143.87 cm
limite superior 1.6 164.43 cm
Promedio 154.15 cm
Lt (largo total)
limite inferior 0.2 1284.59 cm
limite superior 0.35 734.05 cm
Promedio 1009.32 cm
Lp (largo de la zona de
p;()irégllisis y secado) 75240 cm

Caso propio

Resultados

En el capitulo 2 se habia modelado la zona de reduccién, considerando que esta era la etapa
mas lenta del proceso de gasificacion y por lo tanto la determinante de la velocidad global del
proceso. Del andlisis realizado variando pardmetros que afectaban el desempefio del gasificador
se habia llegado a la conclusion que mejor calidad del gas de sintesis se obtenia con los valores
de la tabla 4-2.

1 Se desconocen datos de bibliografia para reactores con capacidad mayor a 350 kg/h. Para realizar el

calculo se utilizé en “n” correspondiente a gasificadores de 350 kg/h que es 9. Pero las boquillas son de
mayor diametro, lo cual compensa el cambio de escala.
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Tabla 4 - 2. Valores 6ptimos para la zona de reduccidn. (Capitulo 2)

Parametro Valor 6ptimo
Temperatura de ingreso a la zona de reduccién 1200 K
Presion de ingreso a la zona de reduccién 1atm
Area transversal 0.79 m?
ER 0.25

Del analisis en el capitulo 2 se llegd a la conclusion de que la variacion de la velocidad (que se
logra variando el drea) tenia un leve efecto en el desempefio del gasificador. Con el valor de area
de 0.79 m? (correspondiente a un didmetro de 1 m) se obtuvieron los perfiles de composiciones
del grafico 4-10. Considerando que para el modelado de la zona de reducciéon se considerd un
area transversal fija, los valores obtenidos de Da y Ds son coherentes con lo obtenido del
modelado. Sin embargo, se observa que para una longitud de la zona de reduccién de un metro
(obtenida del disefio a gran escala) no se obtienen los valores de composiciéon que darian una
mayor produccién del gas. Si se toma un promedio entre Day Ds se obtiene un drea de 1.22 m?,
Para dicho area se obtiene el perfil del grafico 4-11, en el que se observa que para un metro se
obtiene un gas con mayor caudal de monédxido de carbono e hidrégeno.

Conforme aumenta el largo de la zona de pirdlisis se observa que los perfiles de composicion
alcanzan un valor final que no presenta una diferencia significativa con respecto a los valores
alcanzados para 1 m de longitud. Excepto para el metano, que en 1 m alcanza el doble de Ia
composicion de los 4.5 m. Sin embargo, las cantidades de mondxido de carbono e hidrégeno
disminuyen. Para evaluar el efecto de la longitud de la zona se calcula la potencia del gas
resultante. Los datos de los poderes calorificos de cada componente se listan en la tabla 4-3.

Tabla 4 - 3. Poderes calorificos componentes del gas de sintesis.

Poder calorifico (KJ/kg)

co 10107.14
CH,q 50168.75
H> 120950.00

Finalmente, para la longitud de 1 m se obtiene una potencia de 4.476 MW y para la de 4.5 m
una potencia de 4.471 MW. Ambas potencias tedricas son practicamente iguales. Por lo que
para coincidir con las predicciones de dimensionamiento y reducir el costo en materiales, si se
debe hacer un gasificador mas largo, se selecciona la longitud de la zona de reduccion de 1 m.
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Grafico 4 - 10. Perfiles de composicion en la zona de reduccion para las condiciones de la tabla 4-2.
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Grafico 4 - 11. Perfiles de composicion en la zona de reduccién para un drea de 1.22 m?.

Del disefio mecdnico del reactor escala piloto abordado se pueden obtener caracteristicas
constructivas para implementar en el disefio del reactor industrial o utilizar algunas de ellas
como disparador para nuevas propuestas.

v" Utilizar un reactor interior de un material resistente a muy altas temperaturas, un
reactor exterior y entre ellos un aislante para que no ocurran pérdidas de calor en la
zona de reaccion.

v Utilizar una cubierta exterior por la que salga el gas e intercambie calor con el oxigeno
gue se alimenta al gasificador.

v' Se consideré en el capitulo 3 que el gas de sintesis arrastraba fuera de gasificador todo
el char y las cenizas formadas como una simplificacion para disefiar un sistema de
limpieza. Esto en la realidad no ocurre por lo que seria conveniente utilizar una parrilla
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con movimiento (para que no se obstruya) que las recoja. Ademas de un orificio
conectado a un conducto aislado en la parte inferior por el que se puedan remover
facilmente de manera continua.

v Para la construccion utilizar aceros 310, para las zonas expuestas a mayor temperatura,
y AISI 304 para las que lo estdn a menor temperatura.

v" Parala mayoria de los gasificadores el angulo de inclinacién de la garganta se halla entre
45°y 60°. Con respecto al reactor a escala piloto, se considera para el disefio propio que
la garganta estard en contacto con las paredes del reactor interior y con un dngulo de
60° como muestra el grafico 4-12. Las nueve boquillas de alimentacidon de oxigeno se
hallaran a la distancia “h” (mencionada en la tabla 4-1) de la garganta.

% i
_ﬂ:_!\‘= 4 {,r
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Grafico 4 - 12. Inclinacién de la garganta del gasificador.

Para el disefo final se toman las medidas obtenidas por las estimaciones para un reactor a gran
escala.

La empresa Powermax es una compaiiia que se dedica a producir sistemas de gasificacion de
carbén, biomasa y otros desechos. En su pagina web se pueden encontrar especificaciones
técnicas como las presentes en la tabla 4-4 para diferentes tipos de gasificadores. En dicha tabla
se observa que los modelos 500DFBG, 600DFBG, 800DFBG y 1000DFBG satisfacen los
requerimientos con respecto a la alimentacidon que se desea procesar. En el grafico 4-13 se
observa un ejemplo del proceso de gasificacion que la empresa ofrece para el modelo de
gasificador 500DFGB. Dicho gasificador tiene una altura total de 13 m y mediante relaciones
entre las medidas informadas por la empresa se puede decir que el diametro es de
aproximadamente 5 m. Por lo tanto, el gasificador disefiado posee medidas similares a un
reactor comercial a escala industrial para la capacidad que se desea procesar.

Tabla 4 - 4. (Powermay, s.f.)

Technical Specification of DFBG series Biomass Gasification Power Generation System

50DFBG | 100DFBG | 200DFBG | 300DFBG | 400DFBG | 500DFBG | 600DFBG | B00DFBG | 1000DFBG

Rated P (kw) 50 100 200 300 400 500 600 800 1000
Rated Freguency 50 /60 HZ

Rated Violtage(V) 220 /400 / 440 / 5300 / 6600 / 11000 /13800

Model of Gasifier DFBG50 | DFBG100 | DFBG200 DFBG300 | DFEG400 | DFBG500 | DFBGE00 | DFBGS00 |DFBGI1000
Gasifier Type Downdraft Fixed Bed Gasifier

Biomass Moisture Requirement <16% (wet basis)

Biomass Size Requirment Less than 1cm

Biomass Consumption(Kg/hr) 50-100 100-200 200-400 300-600 400-800 | 500-1000 | 600-1200 | 800-1600 | 1000-2000
Gas Production(Nm?/h) 125-150 | 250-300 500-600 750-900  |1000-1200 [1250-1500 |1500-1800 |2000-2400 |2500-3000
Ash Discharge Type Dry Ash Type

Type of Gas Purification Diry Type Gas Purification System

Heat Value of Gas =1100Kcal/Nm3

Gas Compaosition CO-15~20%, CO2-8~12%, CH4-upto 4% H2-10~15% N2-45~55%

Model of Gensent 50GFLS 100GFLS 100GFLS | 300GFLS | 400GFLS | 500GFLS | 300GFLS | 400GFLS | 1000GFLS
Oty of Genset 1 1 2 1 1 1 2 2 1
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Technical Specification of DFBG series Elomass Gasification Power
Generation System 3D Made! (500KW as sample)

1.Biomass Fuel Blower 8.ESP 15.Cooling Tower 22.Ash Tank
23

2.Cyclone 9.Booster Fan 16.Water Pump .Ash Discharge Transition Hopper
3.Gasifier 10.Water Drop Catcher 17.Cooling Water Pool 24 Water Tank

4.Cyclone 11.Water Bleeding 18. Tar Tank

5.Air Cooler 12.Gas Flare 19.Condensate Water Pool

6.Indirect Cooler 13.Buffer Tank 20.Pulse Dust Collector

T.Isolation Seal 14.Gas Generator Set 21.Cyclone Dust Collector

Grafico 4 - 13. Esquema de una planta de gasificacion. (Powermay, s.f.)
Aislacion
Eleccion del aislante

Como se mencioné anteriormente se utilizara un aislante entre el reactor exterior e interior para
evitar pérdidas de calor de la zona de reaccion.

El aislante seleccionado es una manta de fibra ceramica dado que soporta temperaturas
superiores a 1200°C. Existen de distintas densidades segun las condiciones de operacién. Su
conductividad térmica depende de la densidad elegida y de la temperatura media como se
observa en la tabla 4-5.

Tabla 4 - 5. Caracteristicas del material aislante. (Association of architectural aluminium manufacture,

2001)

Temperatura Media Conductividad térmica W/mK para la densidad siguiente
(°C) 64 kg/m3 96 kg/m3 128 kg/m?
100 - 0.041 0.030
300 - 0.079 0.06
600 0.18 0.14 0.12
800 0.27 0.22 0.18
1000 0.42 0.36 0.28

El aislante seleccionado es el que posee una densidad 128 kg/m? ya que presenta el coeficiente
mas bajo de conductividad térmica. Debido a esto es necesario una menor cantidad de este.
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Determinacion de cantidad de aislante y pérdidas de calor

Para calcular la cantidad de aislante se desea que el reactor opere en condiciones adiabaticas,
es decir que no existan pérdidas de calor. En la realidad esto es imposible de alcanzar ya que
requeriria una cantidad infinita de aislante. Por lo tanto, se analizard como varia el flujo de calor
con respecto a la cantidad de aislante y se tomard una decisién de disefio.

Suposiciones

e El valor de la temperatura T1 se define en 1200 K que corresponde a la entrada de la
zona de gasificacion. Si bien esta temperatura disminuye a lo largo del gasificador, se
considera este valor limite lo cual sobreestima el radio del aislante de manera que se
asegure siempre un minimo flujo de calor.

e El valor del espesor de acero del reactor interior y de los cilindros concéntricos se
determina teniendo en cuenta que existe un minimo determinado para un correcto
disefio mecanico. (The European Commission, 2009)

e Latemperatura ambiente se considera 298 K.

e Paralos calculos no se consideran las reducciones de area, sino que se suponen cilindros
concéntricos como se muestra en el grafico 4-14.

e Se considera estado estacionario.

e Elflujo de calor calculado es el maximo que podria existir ya que la fuerza impulsora es
maxima.

e Los valores de los coeficientes de conduccion son dados por los fabricantes de los
materiales.

e Los valores de coeficientes de conveccion se obtienen de correlaciones.

El flujo de calor esta dado por la ecuacion 4-11.

. T, -Te
0= —-=>

RTOT

Ecuacion 4 - 11

Donde R total se expresa segun la ecuacién 4-12.

RTOT = Racero + Raislante + Racero + Rconvecci()n + Racero + Rconvecci(’)n

Ecuacion 4 - 12
Finalmente, se llega a la ecuacion 4-13.

T —Te

T InGy/r) WGy/r) @/r) 1 In(e/rs) 1
2Lk, 2Lk 2nlk,. = hi2nlr,  2mnlk,. = hy2mlLrg

Q

Ecuacion 4 - 13
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Grafico 4 - 14. Esquema de un corte transversal del gasificador.
Los parametros conocidos para los calculos se indican en la tabla 4-6.

Tabla 4 - 6. Parametros y datos para los calculos de transferencia de calor.

Variable Valor
rq 2m
D) €ac1t

€ac1 10 mm ?
T3 Espesor aislante + 1,
T4 €ac2t 3
€ac2 10 mm 2
Ts 0.5m+r7y
Te €ac2t 15
L 10m
T, 1200 K
Te 298 K

2 El espesor minimo del acero es 5 mm, con un criterio conservador se selecciond espesor de 10 mm

(United Nations Industrial Development Organization, 2016)
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Tabla 4 - 6. Continuacion

kac 18.7—
Kais 0.18 —
hy 75mVZK
h, 25 mMZ/K

Se grafica la variacién de Q con respecto al radio del aislante y se obtiene el grafico 4-15.

300
250
200

150

Q [KW]

100

50

0
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Espesor del aislante [m]

Grafico 4 - 15. Flujo de calor en funcion del espesor del aislante.

Para analizar los cambios que provocaria esta pérdida de calor en el perfil de temperaturas, se
incorpora un término representativo al balance de energia de la zona modelada (reduccion)
resultando la ecuacion 4-14.

dT 1 ZAH dpP Pdv ZRTQ
dz VY, N,Cy irl TV dz £ Gl Ty

Ecuacion 4 - 143

El grafico 4-16 muestra el perfil de temperatura para el caso adiabatico y el caso real segun el
espesor del aislante y el gréfico 4-17 es una ampliacion del 4-16.

Como se puede observar en dichos gréficos, la variacién de los perfiles de temperatura es
despreciable. La maxima variacién de temperatura es de 10°C entre el menor radio de

. . o\ . . .
3 Las pérdidas de calor por unidad de volumen (;) si se considera todo el volumen del reactor son bajas

y poco representativas dado que la mayor pérdida de calor se da en la zona de reduccion y combustion.
Por lo tanto, se considerara el volumen de estas dos zonas y se disefiara el espesor del aislante. Luego se
pondrd el mismo espesor para todo el reactor.
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aislamiento y el caso adiabatico. Los resultados del modelado para los dos extremos de
temperatura pueden observarse en el grafico 4-18. En los resultados no existen practicamente
diferencias. Las mantas de aislante se comercializan con un espesor que varia entre 10y 50 cm.
Por lo tanto, el espesor seleccionado del aislante es de 10 cm.

1200
1150
o . .
= 1100 —e— Adiabatico
2 ——r=0,4m
o
8 ——r=0,3m
g 1050 ——r=0,2m
|_
—e—r=0,15m
1000 ——r=0,1m
950
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

Largo [m]

Grafico 4 - 16. Perfil de temperatura a lo largo de la zona de reduccion segun radio de aislamiento.
1000

995

990

—e— Adiabatico
985 ——r=0,4m

——r=0,3m
980

——r=02m
975 ——r=0,15m

—e—r=0,1m

Temperatura [K]

970

965
0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

Largo [m]

Grafico 4 - 17. Ampliacidn del grafico 4-16.
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Grafico 4 - 18. Resultados del modelado considerando caso adiabatico y aislante de espesor 10 cm.

Otras propuestas de disefio

Para el disefio propio se propone que existan tres ingresos de oxigeno al gasificador
equidistantes entre si, dado que se deben alimentar cerca de 400 kg/h de agente gasificante, y
nueve boquillas que den a la zona de oxidacién.

Se tom¢é del gasificador piloto la idea de que exista un intercambio de calor entre el gas que sale
caliente del gasificador y el oxigeno que se alimenta. A diferencia de dicho gasificador, dado que
los didmetros que manejamos son mucho mayores, no se selecciona un serpentin que rodee al
reactor. Este, ademads, podria reducir notablemente el area de flujo para la salida del gas
generando caida de presidn. Se propone que intercambio se de a través de tres cafios verticales
de acero AISI 304, que se ramifiquen a su vez en tres en la parte inferior del reactor para
alimentar el oxigeno al gasificador por las nueve boquillas.

Ya que los gasificadores del tipo downdraft poseen problemas de distribucién del agente
gasificante cuando se operan a gran escala, se propone que las boquillas penetren diferentes
distancias hacia dentro de la zona de oxidacién (gréafico 4-19). Ademas, estas podrian ayudar a
salvar el hecho de alimentar un gran caudal de biomasa. Estas deben ser de un material como
el acero AISI 310 para que sean capaces de soportar altas temperaturas. Se desconoce su
desempefio en gasificadores, esto pondria restricciones al flujo, por lo tanto, deberia analizarse
su implementacidon mediante estudios fluido dindmicos.
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Grafico 4 - 19. Distribucion de las boquillas en el gasificador.

Caracteristicas finales del reactor

Con todas las consideraciones desarrolladas anteriormente podemos resumir las caracteristicas

que presentara el gasificador (tabla 4-7).

Tabla 4 - 7. Medidas del gasificador.

Diametro garganta 75 cm

Material de la garganta Acero AlSI 310

Diametro interno reactor interior 175 cm

Espesor del reactor interior 10 mm

Material reactor interior Acero AlSI 310

Espesor del aislante 10 cm

Material del aislante Manta de fibra ceramica

Diametro interno del reactor exterior 178.5 cm
Espesor del reactor exterior 10 mm

Material reactor exterior Acero AlSI 304

Diametro inferior interno (debajo de la contraccidn) 173 cm
Diametro interno cubierta exterior 254.5 cm
Espesor de la cubierta exterior 10 mm
Material cubierta exterior Acero AlSI 304

Entradas de aire entre el reactor exterior y la cubierta 3

Numero de boquillas

9 con diferente longitud
de penetracién a la zona
de oxidacion

Diametro de boquillas 5.75 cm

Distancia entre la contraccion y las boquillas 72 cm
Lr (largo de la zona de reduccidn) 100 cm

Lc (largo de la zona de combustion) 155 cm
Largo total 1000 cm

750 cm

Lp (largo de la zona de pirdlisis y secado)

Se considera que la cubierta exterior es un cilindro de radio interior constante de 254.5 cm en
los 1000 cm. En la zona de combustidn y reduccién se considera que la distancia entre el reactor

exterior y la cubierta es 75 cm.
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El reactor disefiado posee dimensiones comparables a gasificadores industriales comerciales
como se analizd anteriormente.

Automatizacion

Cualquier planta industrial necesita un sistema de automatizacidn y control, sin embargo, en
sistemas a pequena escala la instrumentacién puede llegar a ser relativamente costosa. En el
caso particular que refiere a nuestro trabajo, los sistemas de control son indispensables. En una
planta industrial de gasificacién de biomasa los siguientes procesos son los mds automatizados:

e Alimentacién de biomasa.

e Nivel de biomasa dentro del tanque.

e Alimentacién de agente oxidante.

e Relacidn aire-gas en la entrada de las turbinas.

Con respecto a la instrumentacién utilizada, la mas frecuente se ubica en la tabla 4-8.

Tabla 4 - 8. Instrumentacion frecuente.

Instrumento Funciones destacadas
Termocuplas Medicién de temperatura del gas y posible
aviso de alta temperatura.

Medicién de temperatura en el secador para

control.

Mandémetros Caida de presion en equipos.

Transductores de presion Medicién de presidn en puntos criticos para
control.

Indicador de nivel de biomasa Mantener la biomasa en un determinado
nivel dentro del reactor.

Balanzas Mantener la extraccion de char.

Registrar ingreso de biomasa.

Caudalimetros Mediciones de flujo de gas.

Monitor de O, Medicién de O en el gas producido.
Analizador de gas Medicién de composicion del gas.
Monitor de CO Seguridad en el ambiente de trabajo.
Medidor de humedad Medicion de la humedad de la biomasa.
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Grafico 4 - 20. Diagrama cualitativo de instrumentacién para control en un gasificador.

Instrumental necesario

Instrumentos de medicion de caudal masico

Los instrumentos para determinar el caudal masico monitorizan el caudal de sdlidos a granel en
un proceso. Miden continuamente la fuerza de impacto del material alimentado por gravedad,
y convierten esta sefial en caudal, para regular la cantidad de sélidos necesarios en un proceso.
Pueden medir de forma auténoma o integrarse en sistemas de control de procesos que utilicen
protocolos de comunicacién estandar. El grafico 4-21 corresponde a una representacién
esquematica del mismo.

Los solidos a granel pasan por el conducto principal del caudalimetro, e impactan en la placa
sensora, provocando una flexion mecanica. El caudalimetro convierte en sefial eléctrica la
deflexion que genera la fuerza horizontal y la transmite al integrador electréonico. Basandose en
esta sefial el integrador calcula el caudal y el peso totalizado del material. Se basan Unicamente
en la fuerza horizontal creada por el impacto del producto en la placa sensora. La fuerza
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horizontal depende de la masa y de la velocidad de las particulas, del dngulo de impacto en la
placa, de las caracteristicas de amortiguacién de las particulas y no estan influenciados por
variaciones de la fuerza vertical relacionadas con acumulaciones de material en la superficie sin
impacto.

La ubicacién de este dispositivo deberia ser a la entrada del gasificador, para cuantificar el caudal
de biomasa que ingresa, y a la salida del mismo si se desea cuantificar el caudal de char que
emerge del gasificador.

Fhja e matarial

% /m,m
Conducto de } /
eatais - / .
o=
oits /

Grafico 4 - 21. Caudalimetro (Caudal masico) .
Instrumentos de medicidn de temperatura

El principal factor que definira que tipo de sensor de temperatura se necesita en cada caso es,
l6gicamente, la temperatura que se debe registrar. Segun la temperatura, se podrd escoger
entre un amplio abanico de termocuplas.

Una termocupla consiste es la union de dos metales distintos, que en funcidon de la temperatura
gue experimentan, producen una diferencia de potencial muy pequefa (del orden de mV). Las
mas utilizadas en la industria se muestran en la tabla 4-9.

Tabla 4 - 9. Termocuplas.

Tipo Combinacidn de Sensibilidad Rango de
metales Temperatura
J Hierro / Constantan 5,6 mV /100 °C -40a750°C
K Cromel / Alumel 3,6 mV /100 °C -40a 1200 °C
T Cobre / Constantan 4,5mV /100 °C -50a400°C
E Cromel / Constantan 7,9 mV /100 °C -40a900 °C
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Ubicacion:

e Alimentacién de oxigeno (Termocupla J)
e Gasificador (Termocuplas K)
e Salida de gas sucio (Termocuplas K)

Instrumentos de medicion de caudal de gas

Existen varios tipos de instrumentos de medicién de flujo basados en diferentes tecnologias. Los
medidores que se deben utilizar en este proceso deben tener la capacidad de transmitir la sefial.

Se utilizaran caudalimetros tipo cono en V (grafico 4-22).

El cono interactua con el flujo del fluido, modificando su perfil de flujo y creando una regién de
presidon mas baja inmediatamente aguas abajo del cono. La diferencia entre la presion estdtica
de lalineay la presién creada puede medirse a través de dos tomas piezosensible. La diferencia
de presidn se puede incluir en una ecuacion derivada de Bernoulli para determinar el caudal de
flujo.

Ubicacion:

e Salida de los sopladores de aire y oxigeno.

| Trensmisor de presion

Grafico 4 - 22. Medidor de caudal de gas.

Instrumentos de medicion de nivel

Se utilizard un medidor de nivel por radar. Sirve para el nivel en continuo y tiene la ventaja que
no se requiere que este en contacto con el sélido. Posee un programador manual y permite
enviar la informacion recopilada en linea.
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Grafico 4 - 23. Instrumento para la medicién del nivel de sélidos.
Analizador de gases

Los analizadores de gases (grafico 4-24) de proceso se utilizan para el calculo continuo de valores
de concentracién de uno o varios gases en una mezcla de ellos. El cdlculo de la concentracion de
gases en un proceso sirve para controlar y monitorizar los flujos de proceso, por lo que juega un
papel decisivo en la automatizacién y optimizacién de procesos y en la seguridad de la calidad
del producto. Los procedimientos de andlisis con medicidn in situ se caracterizan por el hecho
de que la medicién fisica en |la corriente del gas de proceso tiene lugar directamente en la propia
tuberia. Por eso, al contrario que en el analisis extractivo, no se toma ninguna muestra.

Funciona segun el principio de espectroscopia molecular de alta resolucién. Para ello, un diodo
genera una luz laser en el campo del infrarrojo cercano que es irradiada a través del gas de
proceso y recibida por el detector. La longitud de onda de la luz laser esta sintonizada con una
linea de absorcidon especifica del gas a medir. El resultado es una sola linea molecular totalmente
resuelta, cuya forma y capacidad de absorcion se analizan.

Grafico 4 - 24. Analizador de gases.
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Valvulas de control

Las valvulas de control son instrumentos que realizan la funcién de regular el caudal de un fluido
que se comanda a distancia por medio de una sefal neumatica o eléctrica sobre un servo-
actuador que la posiciona acorde a la orden de un controlador. Las valvulas son las encargadas
de regular el caudal del fluido de control que modifica el valor de la variable medida y por tanto
de la variable controlada. Las vdlvulas son los principales elementos finales de control.

Se pueden clasificar en tres tipos segin como sea el caudal en funcion de la apertura de la valvula
(grafico 4-25):

e Apertura rapida. Se utilizan principalmente en controles on-off.
e Isoporcentuales. Se utilizan principalmente en procesos rapidos.
e Lineales. Se utilizan principalmente en procesos lentos.

Caudal
F 3

100%

Y
>

100%

Recorrido
del vastago
Grafico 4 - 25. Caracteristicas de las valvulas de control.

Las elegidas para el proceso tratado son valvulas globo (tipo isoporcentual) como se observa en
el grafico 4-26. Estas son muy buenas reguladoras de flujo y actian rdpidamente.

Grafico 4 - 26. Valvula reguladora del tipo globo.
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PLC

Un controlador logico programable, mas conocido por sus siglas en inglés PLC (Programmable
Logic Controller), se trata de una computadora utilizada en la ingenieria automatica o
automatizacién industrial para automatizar procesos electromecdnicos, tales como el control de
la maquinaria de la fabrica en lineas de montaje o atracciones mecdnicas.

El campo de aplicaciéon de los PLCs es muy diverso e incluye diversos tipos de industrias (e;].
automocidn, aeroespacial, construccién, etc.), asi como de maquinaria. A diferencia de las
computadoras de propdsito general, el PLC estd disefiado para multiples sefiales de entrada y
de salida, amplios rangos de temperatura, inmunidad al ruido eléctrico y resistencia a la
vibracion y al impacto.

Un PLC es un ejemplo de un sistema de tiempo real donde los resultados de salida deben ser
producidos en respuesta a las condiciones de entrada dentro de un tiempo limitado, que de lo
contrario no producira el resultado deseado. Dentro de las ventajas que estos equipos poseen
se encuentran que, gracias a ellos, es posible realizar operaciones en tiempo real, debido a su
pequefio tiempo de reaccién.

Variables a controlar

Para controlar:

Caudal de alimentacién de biomasa - Se manipula el mismo caudal

Nivel de biomasa adentro del tanque = Se manipula la alimentacién de biomasa
Relacién oxigeno-biomasa - Se manipula el caudal de oxigeno
Temperatura dentro del gasificador - Se manipula el caudal de oxigeno

Control en puesta en marcha

La automatizacién de la puesta en marcha consiste en un control basado en un controlador
légico programable (PLC) que controla las siguientes acciones:

e Control automatico sobre el posicionador ON-OFF que permite ingresar biomasa al
equipo desde una tolva basado en el sensor de nivel ultrasénico.

e Control automdtico sobre un soplador de aire secundario para el encendido.
e Control automatico sobre el inyector de combustible.
e Control automatico sobre un extractor de cenizas + char.

e Control automatico referido a parada de emergencia.
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Resumen Ejecutivo

En este capitulo se tratara el disefio de alguno de los equipos de separacion mencionados en
capitulos anteriores. Dichos equipos son un ciclén, para remover el material particulado mas
grueso; un lavador himedo (wet scrubber), para eliminar el material particulado mas fino a la
vez que absorbe amoniaco, y dos torres de absorcion: una para absorber amoniaco (NHs) y otra
para absorber sulfuro de hidrégeno (H,S). La primera es con la finalidad de no sobrepasar las
emisiones permitidas de NO, una vez que el gas sea quemado en la turbina, y, la otra torre para
absorber H,S con el fin de cumplir los requerimientos del gas de sintesis para su uso en turbinas.
El absorbedor de sulfuro de hidrégeno opera con una solucién de MEA, la cual es regenerada en
un equipo de destilacidn flash.

Tabla R5 1. Ciclon.

Dimension Valor X
>
Diametro del ciclén Dc 0.759 m 1 _b YT
Altura de entrada a 0.3798 m TTP—3 E 13
L4 Lt
Ancho de entrada b 0.1519 m JT 5
Altura de salida S 0.3798 m ———
Diametro de salida Ds 0.3798 m /
Altura parte cilindrica h 1.139m
Altura parte conica z 1.899m
Altura total del ciclén H 3.038m o
Diametro salida 0.284 m
particulas B
Entrada ciclén Salida ciclon
Temperatura (°C) 693 693
Presion (Pa) 101325 100689
Caudal (kg/h)
Char + Cenizas 76.410 15.000
Tabla R5 2. Lavador humedo.
G1 L2 L1 G2
L21 G2
Caudal total (kg/h) 1531.966 1497 1529.3 1499.66
Caudal Char + Cenizas(kg/h)  13.580 0 13.580 0
G1 1
Caudal NH; (kg/h) 12.591 0 0.776  11.815
Dimensiones
Presion (Pa) 101325 101325 101325 101325
Didmetro: 0.46 m
Temperatura (2C) 80 25 44.74 44.74

Altura: 0.6 m
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Tabla R5 3. Torre de Absorcion de amoniaco.

G3 L4 L3 L4 G4
™y
| [
Caudaltotal oo e 6537 1360.96 6666.48 Dimensiones del
(kg/h)
relleno
Caudal NH;
(ke/h) 11.815 0 0.0158 11.799 Didmetro: 0.6 m
Presion (Pa) 300000 300000 300000 300000 Q_E Altura: 5.2 m
Temperatura
o 44.74 25 25.05 29.53
(°C)
Tabla R5 4. Sistema de limpieza de H,S.
G5 L6 L8 G6 G7 L7
Caudal total (kg/h) 1369.96 6933.50 6904.78 890.00 508.68 7413.46
Caudal CO, (kg/h)  484.77 0 4,97 12.624 472.52 477.49
Caudal NH; (kg/h) 0.0158 0.001 0 0.0158 0 0
Caudal H,S (kg/h) 0.7732 0.0291 0.0291 0.00062 0.7727 0.8018
Caudal MEA (kg/h) 0 1257.30 1257.2 0.022 0.097 1257.30
Presidn (Pa) 500000 500000 500000 500000 100000 100000
Temperatura (°C) 25.05 25 55.87 25.4 55.87 55.89
Dimensiones del relleno del absorbedor
Turbina de de H,S
L6 G6 gas de
ciclo .,
combinado Diametro: 0.46 m
Recuperacion .
depHQS Altura: 7.36 m
G7
Dimensiones del destilador flash
—
G5 L5 L7

Destilador

flash
Absorbedor

de HS

T

Diametro 0.61 m

Altura: 3.35m
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Introduccion

En este capitulo se tratara el disefio de alguno de los equipos mencionados en el capitulo 3
correspondiente a balances de materia. En el grafico 5-1 se puede observar el esquema

resultante de los equipos necesarios para la separacién.

- ~
Energia
b eéctrica /

Turbina de
I Ahsarhednr . » gzs de
4 de NH3 ciclo
. ’L\f—\ combinada
Unidad de s
SEPAMATIT A8 ——f
glre _[..—.
—
¥
e ——
[ r I\. ( Uestgador
J 7 Aash

Los equipos que se disefiaran son los siguientes:

Ciclén

e lavador Himedo

e Torre de absorcidon de amoniaco

e Torre de absorcidn de sulfuro de hidrégeno
e Destilador para la regeneracién de aminas.

e Adsorbedor de NH;

Ciclon

Abscrbecor
Hag —

Mdsorbedor
e NH3

Grafico 5 - 1. Diagrama de flujo simplificado del proceso de gasificacién®.

Recuperacion |

H2s

Un separador cicldnico es un dispositivo ampliamente utilizado en la remocién de particulas de
una corriente, en este caso gaseosa. Se basan en el principio de impactacion inercial, generado

1 En el diagrama no se detallan equipos auxiliares como intercambiadores de calor, compresores, bombas,

etc.
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por la fuerza centrifuga. Las dimensiones relativas de un separador ciclénico se pueden observar

en el grafico 5-2.

Gas | out
r-—o
g T T
e H |
n <
| B
Sc
R
Be= D./4 Ol L
4
Dg= D72
He* De/2
L.= 20 Ds
S.=0./8
Ze® 20, _E_
Je = arbitrary,
usually D./4
|
|
{
Z.
|
|
Section A-A |
[N 1
Je
Dust out

Grafico 5 - 2. Ciclon genérico. (Perry, 1997)

Los ciclones se disenan dependiendo de las necesidades que se requieran. Es indispensable
conocer la distribucion de las particulas, lo cual se tratd en el capitulo 3. Una de las
consideraciones que deben tenerse acerca de los separadores cicldnicos es que la velocidad de
entrada debe ser mayor que 22 m/s, esta velocidad es determinante para la separacion. A partir
de esta velocidad pueden calcularse las dimensiones del ciclén y, en caso de ser necesario,
analizar la necesidad de colocar varios ciclones en paralelo. También puede ser conveniente para
una mejor separacion de material particulado colocar dos o mas ciclones en serie.

Existen diferentes tipos de ciclones:

e Los ciclones de alta eficiencia estan disefiados para alcanzar mayor remocién de las
particulas pequefias que los ciclones convencionales. Estos pueden remover particulas
de 5 um con eficiencias hasta del 90%, pudiendo alcanzar mayores eficiencias con
particulas mas grandes. Los ciclones de alta eficiencia tienen mayores caidas de presion,
lo cual requiere de mayores costos de energia para mover el gas sucio a través del ciclon.
Por lo general, el disefio del ciclén esta determinado por una limitacién especificada de
caida de presién, en lugar de cumplir con alguna eficiencia de control especificada.
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e Los ciclones de alta capacidad estan garantizados solamente para remover particulas
mayores de 20 um, aunque en cierto grado ocurra la coleccién de particulas mas

pequeiias.

Se utilizara un ciclén de alta eficiencia del tipo Stairmand dado que se debe cumplir con un
requerimiento que afecta a particulas de 4 a 10 um. Si se cumple dicho requerimiento, existen
altas probabilidades de que se cumplan los limites de particulas mayores. Las caracteristicas de

este cicldn se encuentran en la tabla 5-1.

Tabla 5 - 1. Caracteristicas del ciclon.

Dimensién Relacién con Dc Valor
Diametro del ciclon Dc Dc/Dc 1
Altura de entrada a a/Dc 0.5
Ancho de entrada b b/Dc 0.2
Altura de salida S S/Dc 0.5
Diametro de salida Ds Ds/Dc 0.5
Altura parte cilindrica h h/Dc 1.5
Altura parte cénica z z/Dc 2.5
Altura total del ciclon H H/Dc 4
Diametro salida particulas B B/Dc 0.375

Definiciones de interés y formulas

e Factor de configuraciéon G: El factor de configuracion resulta de relacionar algunas

proporciones normalizadas por el didametro del ciclon

C= 8 Kc
"~ (Ka Kb)?

Ecuacion5- 1
Donde:
Ka = Relacién altura de entrada con didmetro del ciclén a/Dc

Kb = Relacion ancho de entrada con didmetro del ciclén b/Dc

e Factor dimensional Kc

B (Vsc + g}

K
¢ Dc3

Ecuacion 5- 2
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Donde:

Vsc = Volumen evaluado sobre la salida del ciclén [m3].

Vsc = % (S - ;) (Dc? — Ds?)

Ecuacion5- 3

Vr = Volumen evaluado sobre la longitud natural del cicléon [m3]. Se debe cumplir L<H-S

T T

2 2 Kl Klz T P
Vr = 4Dc th-8S)+—=Dc*(L+S-h)|{1+—+— ] —= Dc“L

12 Dc  Dc? 4
Ecuacion 5- 4
Donde:

Kl = Factor de dimensiones lineales
S+L—h
Kl = Dc— (Dc — B) (T)

Ecuacion5- 5

e longitud natural del ciclén: corresponde a longitud necesaria para iniciar el vértice
ascendente, tomada desde la altura superior del ciclén. [m]

3|Dc?

L=23D —_—
s ab

Ecuacion 5- 6

e Tiempo de relajacidn: es el tiempo necesario para que una particula alcance la velocidad
terminal de caida [s].

pp Dpi?

Ti=—7—

18u
Ecuaciéon 5 - 7
Donde:
pp = Densidad de la particula [kg/m3]
Dpi = Didmetro de la particula [m]

u = Viscosidad del gas [kg/m s]
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Donde:

Exponente del vortice n: El exponente del vdrtice resulta de relacionar la velocidad
tangencial y el radio de giro de un movimiento en forma de vértice. Los analisis tedricos
revelan que n debe ser igual a 1.0 en ausencia de friccion de pared (vortice libre). No
obstante, las mediciones reales sefalan que n puede variar de 0.5 a 0.7 de acuerdo con
el tamano del ciclén y la temperatura

T
=1—(1-0.67 Dc**)(==)"3
n=1-( ") (5g7)
Ecuacion 5 - 8
T =Temperatura en K
e Numero de giros N
N=Lthsl
B a( 2)
Ecuacion5- 9
e Eficiencia fraccional por intervalos de tamafio
05
. GTiQ (n+ 1)\nt?
ni=1l1-e|-2\———s——
Dc3

Donde:

Ecuacion 5- 10

Velocidad de saltacién: En los ciclones, la velocidad de entrada es un parametro
fundamental; velocidades muy bajas permiten la sedimentacién de particulas vy
neutralizan el efecto de la fuerza centrifuga generando disminucién en la eficiencia de
coleccion; velocidades muy altas pueden resuspender particulas previamente
colectadas, disminuyendo también la eficiencia. Por lo tanto, una 'velocidad de
saltacién' en el cicldn se utiliza para explicar por qué la eficiencia de coleccién algunas
veces descendia con incrementos en la velocidad de entrada

v 4913 W Kb%4Dc00673/y 2
S =
Y1 =Kb

Ecuacion 5- 11

Vi = Velocidad de entrada al ciclon [m/s].

W = Velocidad equivalente [m/s].
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498 -
W 3] M(PZP p)
3p

Ecuacién 5 - 12
Donde:
p = Densidad del gas [kg/m3]
e Caida de presion
AP = 0.5 pVi? Nh
Ecuacién 5 - 13
Donde:

Nh = nimero de cabezas de velocidad a la entrada del ciclén.

Nh = 16ab
" Ds?

Ecuacion 5 - 14
Diseno

A partir del area del ducto se obtiene Dc:

Caudal _ 1.841

Area =a b =0.5Dc0.2 Dc = Vi 2

- Dc = 0.759

Ecuacion 5- 15
Luego se obtienen todos los parametros de disefo, los cuales se hallan en la tabla 5-2.

Tabla 5 - 2. Parametros de disefio.

Dimension Valor
Didmetro del ciclén Dc 0.759 m
Altura de entrada a 0.3798 m
Ancho de entrada b 0.1519m
Altura de salida S 0.3798 m
Diametro de salida Ds 0.3798 m
Altura parte cilindrica h 1.139m
Altura parte conica z 1.899 m
Altura total del ciclon H 3.038 m
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Tabla 5 - 2. Continuacion

Didmetro salida particulas B 0.284 m
Factor de configuracidon G 558.4
Numero cabezas de velocidad NH 6.4
Numero de vortices 5.5
Caida de presion 635.8 Pa

Con los datos presentados anteriormente se calculan las eficiencias fraccionales, las cuales se
encuentran en la tabla 5-3.

Tabla 5 - 3. Eficiencias fraccionales del separador ciclénico.

Rango de tamaiio Dp medio Eficiencia
4210 pm 7 73%
10220 um 15 68%
20a 50 um 35 97%

Los resultados y condiciones de la simulacidn se detallan en la tabla 5-4. El ciclon se opera a altas
temperaturas ya que no resulta conveniente realizar el intercambio de calor previamente,
debido a problemas operacionales como depdsitos e incrustaciones que se pueden dar en el
intercambiador de calor.

Tabla 5 - 4. Eliminacion de particulas en el separador ciclénico.

Entrada ciclon Salida cicléon
Temperatura (°C) 693 Temperatura (°C) 693
Presion (Pa) 101325 Presion (Pa) 100689
Composicion (kg/h) Composicion (kg/h)
Char + Cenizas 75.977 Char + Cenizas 13.58
H, 48.423 H, 48.423
co 766.757 co 766.757
H,0 140.875 H,0 140.875
co, 489.250 Cco, 489.250
CH, 43.258 CH, 43.258
N, 16.436 N, 16.436
NH; 12.591 NH; 12.591
H,S 0.796 H,S 0.796
Caudta(:tr:lasmo 1594.363 Caudta;tr:lasmo 1531.966
Desecho
Composicion (kg/h)
Char + Cenizas 62.397
Caudtac:tr:Iasnco 62.397
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El gas con las particulas que no se han logrado eliminar en el ciclén pasa posteriormente por un
lavador humedo que las retiene.

Contacto gas-liquido

Equipos de contacto gas liquido

El propdsito de los equipos para las operaciones gas-liquido es permitir el contacto intimo entre
los fluidos. La finalidad es que se lleve la difusién interfacial de los componentes. La velocidad
de la transferencia de masa depende directamente de la superficie interfacial expuesta entre las
fases y de los coeficientes de transferencia, que aumentan con la turbulencia de las fases, lo que
implica costos operativos. Generar una alta area de transferencia se obtiene dispersando una
fase en la otra, es decir, gas en el liquido, mediante la formacién de burbujas; ¢ liquido en gas,
en forma de gotas o pelicula. En el presente trabajo se plantean un lavador y dos absorbedores.

e Dispersién de gas en liquido: se da en equipos como las columnas o tanques de burbujeo
y agitados o torres de platos, siendo estas Ultimas las mas importantes del grupo.

e Dispersién de liquido en gas: se da en equipos como los lavadores Venturi, torres de
paredes mojadas, torres y camaras de aspersion o torres empacadas, siendo estas
ultimas las mas importantes del grupo.

Paquetes termodinamicos

Para la efectiva simulacidon de procesos quimicos es imprescindible una correcta eleccidn del
paguete termodindmico a utilizar. Para equipos en los que el gas de sintesis estd en contacto
con agua, como es el caso del lavador himedo y de la torre de absorcién de amoniaco se
selecciona como paquete termodinamico NRTL. Dicha eleccion se basa en los siguientes
diagramas.

Para simular el absorbedor de sulfuro de hidrégeno es necesario que se encuentre representado
el comportamiento que presentan las aminas, reaccionar mediante equilibrios acido-base con
los gases acidos para removerlos. Para ello, el software Unisim R 390.1 presenta un paquete
termodindmico especial para aminas.

Para la fase gaseosa se utilizé en todas las simulaciones un comportamiento de gas ideal.
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Grafico 5 - 3. Diagrama parte 1.
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Grafico 5 - 4. Diagrama parte 2.
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Lavador hiumedo (Wet Scrubber)

Para remover el material particulado mas fino y el amoniaco necesario de la corriente gaseosa
se propuso en el capitulo 3 utilizar un lavador himedo. En el presente capitulo se plantea la
utilizacion de dos equipos en serie: el primero, un lavador himedo con la finalidad de remover
las particulas mas finas y, posteriormente, un absorbedor para alcanzar la cantidad de amoniaco
requerida.

Los dispositivos que cumplen la funcién de absorbedores como son las torres de platos, torres
empacadas, torres de paredes mojadas o lavadores de spray, entre otros, podrian servir en la
remocién de particulas finas. Ocurre que el material particulado puede traer problemas
operacionales en torres empacadas o de platos. Es conveniente utilizar lavadores del tipo spray,
en los que las particulas se incorporen a las gotas de agua y sean separadas del gas. Dentro de
los lavadores del tipo spray se encuentran los lavadores Venturi, un esquema de estos puede
observarse en el gréfico 5-5.

Venturi scrubber

l Faw gas

Serubbing weter Scrubbing water

Clean gas

Washing waler
+

Srprm el sl

Grafico 5 - 5. Lavador Himedo.

Un lavador Venturi consiste en una seccién convergente, una garganta y un difusor. La mezcla
de polvo y gas fluye a través del tubo Venturi y alcanza la velocidad maxima en la seccién de la
garganta. A partir de ahi, la mezcla pasa al difusor donde la velocidad vuelve a descender. Se
agrega liquido al flujo de gas en la seccion de la garganta o antes. Debido a la alta velocidad
producida por el gas y el liquido (el cual presenta un caudal mucho menor al del gas), el agua se
libera en finas gotas. Es una instalacién que no requiere un gran volumen como otros tipos de
lavadores humedos.

Este tipo de equipos se puede emplear también para absorber sustancias solubles en agua como
el amoniaco, utilizando un mismo equipo para ambas funciones. Sin embargo, esto no es
conveniente, ya que para la separacién del amoniaco es necesario poseer una gran darea
interfacial y es beneficioso que el gas tenga tiempos de residencia prolongados para que se
produzca la transferencia de masa. Se propone emplear dos equipos en serie, un lavador Venturi
con la finalidad de separar el material particulado y, a continuacién, un absorbedor destinado a
la eliminacion de amoniaco.
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Para este caso particular se utilizardn 1.5 m3/h de agua a temperatura ambiente (25°C

aproximadamente) que ingresan al lavador con una presion de 1 atm.

Este equipo se simula como una torre de absorcidn de una etapa ideal. La temperatura de

entrada del gas es 80°C e ingresa a una presion de 1 atm.

Los resultados y condiciones de la simulacién se detallan en las tablas 5-5 a 5-8. En el grafico 5-
6 se observa una ampliacién del diagrama de flujo del proceso sobre el equipo tratado. Se

obtiene un didmetro de 0.46 m y una altura de 0.6 m.

LZI G2
.

Gl
L1

Grafico 5 - 6. Esquema de la torre de lavado descrita.

Tabla 5 - 5. Especificaciones de la corriente gaseosa de entrada al lavador.

G1
Caudal total (kg/h) 1531.966
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 13.580
Caudal H, (kg/h) 48.423
Caudal CO (kg/h) 766.757
Caudal H,0 (kg/h) 140.875
Caudal CO, (kg/h) 489.250
Caudal CH, (kg/h) 43,258
Caudal N, (kg/h) 16.436
Caudal NH; (kg/h) 12.591
Caudal H,S (kg/h) 0.796
Presion (Pa) 101325
Temperatura (°C) 80
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L2

Tabla 5 - 6. Especificaciones de la corriente de agua de lavado.

Caudal de agua (kg/h)

1497

Caudal volumétrico (m3/h)

1.5

Temperatura (°C)

25

Presion (Pa)

101325

Tabla 5 - 7. Especificaciones de la corriente de agua de lavado a la salida del lavador.

L1

Caudal total (kg/h)

1529.3

Caudal Char + Cenizas(kg/h)

13.580

Caudal H, (kg/h)
Caudal CO (kg/h)

0.0007
0.23615

Caudal H,0 (kg/h)
Caudal CO, (kg/h)

1514.5
0.20796

Caudal CH, (kg/h)

0.0009

Caudal N, (kg/h)

0.0014

Caudal NH; (kg/h)
Caudal H,S (kg/h)

0.776
0.0011

Presion (Pa)

Temperatura (°C)

101325
44.74

Tabla 5 - 8. Especificaciones de la corriente de gas de sintesis a la salida del lavador.

G2

Caudal total (kg/h)
Caudal Char + Cenizas(kg/h)

1499.66
0

Caudal H, (kg/h)

48.422

Caudal CO (kg/h)

766.52

Caudal H,0 (kg/h)

123.38

Caudal CO, (kg/h)

489.04

Caudal CH, (kg/h)

43.257

Caudal N, (kg/h)

16.435

Caudal NH; (kg/h)

11.815

Caudal H,S (kg/h)

0.7949

Presion (Pa)

101325

Temperatura (°C)

44.74
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Como se menciond anteriormente en este equipo se eliminan principalmente particulas sélidas
gue no han sido eliminadas por el ciclén, sin embargo, dado la alta solubilidad del amoniaco un
6.2% es absorbido. En la simulacién se obtiene como resultado que existen otras sustancias que
se transfieren al agua debido a su solubilidad, pero los porcentajes son pequefios y no es la
finalidad de esta etapa de limpieza del gas.

Separacion de particulas

Las particulas contenidas en el liquido deben ser separadas para que el liquido pueda ser
bombeado nuevamente al wet scrubber. Dado que son de pequefio didmetro es conveniente
realizar un proceso de coagulacidn-floculacién antes de la separacién.

La coagulacién-floculacidon es una técnica quimica de tratamiento de agua que mejora la
capacidad de eliminacidon de particulas en un proceso de sedimentacidon o filtracion. La
coagulacién neutraliza cargas y forma una masa gelatinosa que une particulas, aumentando el
tamafio de modo que puedan quedar retenidas en un filtro o sedimentar. La floculacion mueve
suavemente las particulas, para que se unan en masas mayores.

En agua las particulas suelen presentar cargas negativas que se repelen entre si. Para
desestabilizar las cargas de las particulas se agregan coagulantes. Los coagulantes son sustancias
con cargas opuestas a las de los sélidos en suspensidn para neutralizar las cargas de sdlidos no
decantables. Los coagulantes pueden ser: coagulantes minerales u organicos, como sales de
hierro y aluminio o polimeros orgdnicos; aditivos de floculacidon, como silice activada, talco o
carbdn activado; floculantes anidnicos o catidnicos y reactivos de control del pH como 4acidos y
bases. Al neutralizarse las cargas las particulas se pegan unas con otras formando microfldculos.
En la etapa de floculacién se realiza una mezcla suave que aumenta el tamafio de los
aglomerados uniendo entre si los microfléculos. Luego ocurre un proceso de separacidon que
puede ser sedimentacion, flotacion o filtrado.

Absorcion de gases

La absorcién de gases es una operacion en la cual una mezcla gaseosa se pone en contacto con
un liquido, a fin de disolver de manera selectiva uno o0 mas componentes del gas y de obtener
una solucion de éstos en el liquido.

La rapidez con la cual se disolver un componente gaseoso de una mezcla en un liquido
absorbente depende de la desviacidn del equilibrio que existe; por lo tanto, es necesario
considerar las caracteristicas en el equilibrio de los sistemas gas liquido.

Los equipos mas importantes en los procesos de contacto gas-liquido, como es la absorcién de
gases, son las torres empacadas y las torres de platos. Cada una de ellas presenta caracteristicas
gue las vuelven favorables para ciertos procesos y no para otros. Columnas de pequefio
didmetro, medios corrosivos, caidas de presion bajas, bajas restricciones de liquido y liquidos
qgue forman espuma favorecen la utilizacion de torres empacadas. Por otra parte, cargas
variables de liquido y/o vapor, presiones superiores a la atmosférica, bajas velocidades de
liquido, grandes diametros, muchas etapas, elevados tiempos de residencia del liquido, posible
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ensuciamiento y esfuerzos térmicos o mecanicos que podrian provocar la rotura del relleno
favorecen la utilizacidn de las torres de platos.

Rellenos

Existen requisitos para la seleccion del relleno para el caso de las torres empacadas. Se detallan
a continuacion:

1. Proveer gran drea interfacial L-G en poco volumen. El liquido debe mojar al relleno.

2. Permitir buen flujo L-G, o sea alta porosidad, de modo de poder manejar mayores caudales a
través de la seccion transversal de torre.

3. Ser quimicamente inertes con respecto al gas y al liquido que se estén utilizando.
4. Ser fuertes, para permitir facil manejo e instalacion.

5. Ser baratos.

Los empaques pueden ser aleatorios o regulares.

Los empaques al azar son aquellos que simplemente se arrojan a la torre durante la instalacién
y se dejan caer en forma aleatoria. Para construir estos rellenos se utilizan diversos materiales:
ceramica, metales, plasticos y carbono. Los anillos de metal y plastico son mas eficaces que los
de ceramica puesto que sus paredes pueden ser mas finas. La eleccidon del material dependera
de la naturaleza del fluido y la temperatura de operacién: el empaquetado cerdmico es Util para
liguidos corrosivos, pero no para disoluciones fuertemente alcalinas. El plastico es atacado por
algunos disolventes orgdnicos y solo debe usarse cuando no se sobrepasan temperaturas
moderadas (por ejemplo, no son Utiles en columnas de rectificacion). Tanto el relleno metalico
como especialmente el ceramico se pueden romper facilmente.

Los empaques regulares ofrecen las ventajas de una menor caida de presion para el gas y un
flujo mayor, generalmente a expensas de una instalacién mas costosa que para los empaques
aleatorios.

Para los absorbedores a disefiar se utilizaran rellenos al azar.

En el mercado se encuentran disponibles multiples rellenos (grafico 5-7) como son los anillos
Rasching, las monturas Intalox o Berl y los anillos de Pall, entre otros, realizados en diferentes
materiales y tamafios.
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Grafico 5 - 7. Tipos de rellenos aleatorios.

Los anillos Pall tienen la forma aproximada de los anillos Raschig, excepto que las paredes han
sido abiertas y se han adicionado superficies interiores y deflectores como se puede observar
en el grafico 5-7. Estos cambios eliminan los defectos que presentan los anillos Raschig, por los
cuales no son del todo satisfactorios, en el relleno de columnas de gran diametro. El espacio
libre disponible incrementado de los anillos Pall, resulta en grandes mejoramientos de la
capacidad. Cuando son comparados con los anillos Raschig, la capacidad de los anillos Pall
muestra un incremento de por lo menos el 80%, y cuando son comparados con cualquier relleno
del tipo de “montura”, es hasta, por lo menos, del 40%. Ademids, los anillos Pall producen una
caida de presidon menor que para rellenos como los anillos Rasching o monturas de porcelana.
En el gréfico 5-8, se observa que los anillos Pall presentan menor altura equivalente de plato
tedrico (HETP) que los anillos Raschig, esta altura corresponde con la altura de relleno requerida
por cada etapa tedrica del absorbedor. Esto demuestra que es conveniente el empleo de anillos
Pall por sobre otros rellenos.

20
Anillo RASCHIG Metalico 2°

L

Angos PALL Matdlico 2°

o 0.5 1.0 1.5 2.0 2.8 34

Factor onerﬁc'lal B -VIPR,)

Grafico 5 - 8. Comparacion entre anillos Raschig y Pall segtin HTPE. (Besora Hnos)
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Los rellenos plasticos, como los de polipropileno, han reemplazado ampliamente a la ceramica
y el metal en muchas operaciones de absorcién, destilacion, extraccion y transferencia de calor
con contacto directo. Algunos ejemplos son instalaciones para la absorcion de alcanolamina y
separacion de gases acidos, en rellenos cuya altura excede los 5 m y temperaturas de picos de
hasta 100-110°C, en absorbedores y separadores de carbonato de potasio caliente, en
extraccién de liquidos en compuestos sulfurosos y en torres de absorcién, de destilacién,
extraccion, etc. En la tabla 5-9 puede observarse una tabla de especificaciones para diferentes
tamaiios de anillos Pall.

Tabla 1. Especificaciones anillos Pall de plastico. (The Pall Ring Company)

Anillos Pall termoplasticos

Cantidad Peso especifico
o . < . Factor de 3
Tamaiiode Espacio Area por unidad (kg/m?3)
. . . empaque-
Serie empaque- Libre superficial de tamiento
tamiento (%) (m?2/m3) volumen PP PVDF PVC
3 (1/m)
(nro/m3)
16 16 320 213000 315 110 110 198 165
25 25 209 49360 176 69 69 128 107
38 38 127 12120 107 52 52 99 82
50 50 100 5960 80 45 45 84 70
90 90 59 1090 51 42 42 67 56

Generalmente, los tamafos mas pequefios de empaques al azar suelen ofrecer superficies
especificas mayores (y mayores caidas de presion), pero los tamafios mayores cuestan menos
por unidad de volumen. Los tamafios de empaque de 25 mm (aprox. 1’’) o mayores se utilizan
generalmente para flujo de gas de 0.25m?3/s, 50 mm (aprox. 2”’) o mayores para un flujo del gas
de 1 m3/s. Dado que el flujo de gas que se maneja es inicialmente de 0.73 m3/s se seleccionara
unrellenode 1.5” (aprox. 38 mm). Analizando en el simulador Unisim 390.1 la altura equivalente
de plato tedrico del relleno de anillos Pall segln el tamafio la diferencia entre 1y 2 pulgadas es
de 0.02 m aproximadamente, lo cual no influye de gran manera en los resultados que se
obtendran.

Disolvente

Otro aspecto muy importante a tener en cuenta en los absorbedores es el disolvente a utilizar,
el cudl debe cumplir ciertas caracteristicas:

e Solubilidad del gas. La solubilidad del gas debe ser elevada, a fin de aumentar la rapidez
de la absorcién y disminuir la cantidad requerida de disolvente. En general, los
disolventes de naturaleza quimica similar a la del soluto que se va a absorber
proporcionan una buena solubilidad.

e Volatilidad. El disolvente debe tener una baja presién de vapor para minimizar las
pérdidas por evaporacion y evitar la transferencia de este a la corriente gaseosa.
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e Corrosién. Los materiales de construccion del equipo no deben ser atacados por el
disolvente.

e Costo. El disolvente debe ser barato, de forma que las pérdidas no sean costosas, y debe
obtenerse facilmente.

e Viscosidad. Se prefiere la viscosidad baja debido a la rapidez en la absorcién, mejores
caracteristicas en la inundacion de las torres de absorcidn, bajas caidas de presién en el
bombeo y buenas caracteristicas de transferencia de calor.

e Misceldneos. Si es posible, el disolvente no debe ser téxico, ni inflamable, debe ser
estable quimicamente y tener un punto bajo de congelamiento.

Absorbedor de NH3

Dado que se desea eliminar amoniaco de la corriente gaseosa para cumplir con los limites
mencionados en el capitulo 3, se disefiara una torre de absorcion para tal fin. En dicho capitulo
se estimo que la maxima cantidad que debia contener el gas antes de ser quemado era de 0.022
kg/h para que no sean superadas las emisiones de NO,. Se selecciona agua como disolvente de
absorcioén, aprovechando que el amoniaco es muy soluble en agua (89.9 g/100 ml (0°C)) y que
este como disolvente cumple con las caracteristicas mencionadas anteriormente. Se utilizara
agua a temperatura ambiente (aproximadamente 25°C).

La torre que se utilizara es una torre rellena, dado que la solubilidad del amoniaco, como ya se
menciond, es alta en agua, por lo que no son requeridos altos tiempos de residencia del liquido.
En este caso conviene tener una alta drea interfacial, brindada por un empaque. Para el
empagque se seleccionara uno aleatorio. El relleno elegido son anillos tipo Pall de plastico de 1.5
pulgadas.

En el grafico 5-9 se observa el caudal de amoniaco presente en la salida del absorbedor en
funcién del caudal de agua utilizado fijando 10 etapas, el parametro es la presidon de operacion.
Se observa que al aumentar la presién en el absorbedor para una misma cantidad de etapas
provoca una disminucién en el caudal de agua necesario para cumplir con los requerimientos.
Esto es debido a que la solubilidad de los gases se favorece con el aumento de la presion y la
disminucién de la temperatura. Al operar a 100 kPa se requieren aproximadamente 22 m3/h, lo
que corresponde a 22000 kg/h de agua, para lograr la separacion, considerando un valor del
75% del limite como margen de seguridad. Dicho valor es demasiado elevado considerando que
se procesan aproximadamente 1500 kg/h de gas. Para lograr la separacidon a presidon atmosférica
con un caudal no tan elevado se requeriria de muchas mas etapas. Es por ello que se decide
operar la torre a una presién mayor a la atmosférica.

Si se duplica la presidn de operacién, de 100 a 200 kPa, la cantidad de agua se reduce a la mitad,
es decir 11 m3/h. Al pasar de una presién de operacién de 200 a 300 kPa, la cantidad de agua
requerida disminuye en 4 m3/h aproximadamente, pero al pasar de 300 a 400 kPa solo
disminuye menos de 2 m3/h. Es por ello que se decide operar la torre de absorcién a una presion
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de 300 kPa. Esta presién permite reducir el caudal de agua notablemente y mayores presiones
no muestran grandes ventajas frente a los costos de construccién y operacién.

0,05
0,04
< 1atm
ob
a4
= 0,03 2 atm
T
z 3 atm
S
= 0.02 \ \ 4atm
©
= 5 atm
o
0,01 Requerimiento
= |imite de seguridad
0

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30
Caudal de agua (m3/h)

Grafico 5 - 9. Caudal de amoniaco en funcién del caudal de agua para diferentes presiones de
operacion.

Habiendo seleccionado una presidon de operacién, se debe seleccionar el niUmero de etapas de
la torre para poder fijar el caudal necesario de agua para lograr cumplir el requerimiento. Aqui
se ponen en juego dos variables, el costo fijo de la construccidn de la torre completa y el costo
variable de la corriente de agua que debe ser bombeada.

isis similar al anterior, para una presion
de 300 kPa se grafica el caudal de amoniaco en la corriente de salida en funcién del caudal de
agua requerido para diferentes cantidades de etapas ideales. Los resultados se observan en el
grafico 5-10. En un primer andlisis seria conveniente operar entre 10 y 15 etapas, entre 5y 10
etapas se obtiene una notable reduccién en el caudal de operacién y mas alla de 15 etapas la
reduccion del caudal es pequefia al aumentar las etapas. En el grafico 5-11 se agregan las curvas
de etapas entre 10 y 15 para profundizar el analisis.

Para seleccionar la cantidad de etapas se realizara un ana

En el grafico 5-12 se puede notar que al aumentar el nimero de etapas se reduce el caudal de
agua necesario para lograr la separacion y esta variacién no es lineal. Para lograr la separacion
con 5 etapas se requieren 14.2 m3/h de agua mientras que para lograrla con 10 etapas se
requiere la mitad del caudal, aproximadamente 7.1 m3/h. Para lograr la separacién con 20
etapas se requieren 5.2 m3/h, a medida que aumenta el nimero de etapas la ventaja en la
reduccion del caudal es menor. Como se propuso operar entre 10 y 15 etapas, si se calcula el
caudal de agua intermedio para las dos situaciones se obtiene un caudal préximo al que se
corresponde con 12 etapas. Por esta razén se propone una torre de 12 etapas ideales, la cual
requiere para lograr la separacion un caudal de agua de 6.55 m3/h. Dicho caudal de agua nos da
una relacion L/G de 4.9, lo cual resulta razonable.
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Finalmente, las dimensiones del relleno de la torre son 0.61 m de didmetro y 5.2 m de alto?. Se
debe tener en cuenta que es conveniente al construir la torre considerar una altura mayor de
relleno seco para asi evitar el arrastre de liquido. Ademds, debe considerarse la adicién de
distribuidores de liquido (5 puntos de alimentacién de liquido cada 0.1 m? de area transversal),
un soporte de relleno en el fondo de la torre y contenedores de relleno en caso de ser
necesarios.

En las tablas 5-9 a 5-12 se hallan los resultados de la simulacién realizada. En el grafico 5-13 se
observa una ampliacién del diagrama de flujo del proceso sobre el equipo tratado.

j_._-—/

G3 L3

Grafico 5 - 13. Absorbedor de amoniaco.

Tabla 5 - 9. Especificaciones de la corriente de gas de sintesis de entrada al absorbedor de amoniaco.

G3
Caudal total (kg/h) 1499.66
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0

Caudal H, (kg/h) 48.422
Caudal CO (kg/h) 766.52
Caudal H,0 (kg/h) 123.38
Caudal CO, (kg/h) 489.04
Caudal CH, (kg/h) 43.257
Caudal N, (kg/h) 16.435
Caudal NH; (kg/h) 11.815
Caudal H,S (kg/h) 0.7949
Presion (Pa) 300000
Temperatura (°C) 44.74

2 Las dimensiones de las torres de absorcidn son obtenidas mediante la herramienta Tray Sizing de Unisim
Desing R390.1. Esta funcién minimiza la altura equivalente de plato tedrico.
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Tabla 5 - 10. Especificaciones de la corriente de agua de entrada al absorbedor de amoniaco.

L4
Caudal de agua (kg/h) 6537
Caudal volumétrico (m3/h) 6.55
Temperatura (°C) 25
Presidn (Pa) 300000

Tabla 5 - 11. Especificaciones de la corriente de gas de sintesis a la salida del absorbedor de amoniaco.

G4
Caudal total (kg/h) 1369.96
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0

Caudal H, (kg/h) 48.411
Caudal CO (kg/h) 763.68
Caudal H,0 (kg/h) 12.646
Caudal CO, (kg/h) 484.77
Caudal CH, (kg/h) 43.241
Caudal N, (kg/h) 16.418
Caudal NH; (kg/h) 0.0158
Caudal H,S (kg/h) 0.7732
Presion (Pa) 300000

Temperatura (°C) 25.05

Tabla 5 - 12. Especificaciones de la corriente de agua de lavado a la salida del absorbedor de amoniaco.

L3
Caudal total (kg/h) 6666.48
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0
Caudal H, (kg/h) 0.011
Caudal CO (kg/h) 2.839
Caudal H,0 (kg/h) 6647.5
Caudal CO, (kg/h) 4.274
Caudal CH, (kg/h) 0.016
Caudal N, (kg/h) 0.016
Caudal NH; (kg/h) 11.799
Caudal H,S (kg/h) 0.022
Presion (Pa) 300000
Temperatura (°C) 29.53
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Recuperacion de NH;

La corriente liquida a la salida del lavador himedo y del absorbedor de amoniaco, contiene una
muy baja proporcion de este gas disuelto (aproximadamente 0.05 y 0.20% p/p
respectivamente). El agua es el componente mayoritario de ambas corrientes. Es conveniente
entonces poder reutilizarla, pero para ello debe eliminarse la mayor cantidad de amoniaco
posible. Se supondra que todo el amoniaco de dichas corrientes se encuentra en forma de iones
amonio para realizar los cdlculos. La siguiente reaccién de equilibrio representa la forma en que
el amoniaco se transforma en iones amonio en medio acuoso.

NH; + H,0 & NH,™ + OH™

Una de las opciones mas econdmicas para extraer el amonio de la corriente a tratar es mediante
la utilizacién de zeolitas. Las zeolitas son aluminosilicatos micro porosos presentes en grandes
depdsitos naturales en el planeta y que son procesados mediante molturacion para poder ser
utilizados como adsorbentes. Las zeolitas, al ser un producto natural, presentan un costo mucho
menor que las resinas de intercambio sintéticas tradicionales, lo que favorece la viabilidad del
proceso.

Se utilizaran clinoptilolitas, un tipo de zeolita con una proporcidn Si/Al = 4.2. Estas poseen una
alta selectividad respecto del amonio. Son capaces de capturar 37 mg amonio / g de zeolita.

La recuperacidon del amonio adsorbido por las zeolitas se realiza mediante un proceso de
regeneracion del lecho con una solucién de NaCl 2% p/v. De esta forma se recupera el amoniaco
gaseoso y posteriormente se pueden obtener sales de amonio para su comercializacién como
fertilizantes.

Un proceso con dichas caracteristicas seria adecuado para poder recircular el agua utilizada para
la absorcion.

Diseno lecho de adsorcion.

A continuacidn, en la tabla 5-13 se incorporan las composiciones de interés de las corrientes
mencionadas.

Tabla 5 - 13. Composiciones de las corrientes que salen del lavador hiimedo y del absorbedor de

amoniaco.
Amonio (kg/h) Agua (kg/h)
Salida lavador humedo 0.780 1503.9
Salida absorbedor de amoniaco 12.54 6652.8
Total 7 13.32 7 8156.7

Se considerara la utilizacion de dos lechos, dado que es un proceso discontinuo en donde los
lechos se saturan y es necesario regenerarlos. Por lo tanto, mientras uno de ellos se encuentra
en operacion, el otro se encuentra en regeneracion. Para calcular el tamafio de ellos se
selecciona un tiempo de operacion de 6 horas.
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En 6 horas se debe adsorber 79.9 kg de amonio. Considerando la capacidad de adsorcién, se
requieren 2159 kg de zeolitas. Se utilizard una cantidad de 2400 kg de manera de ser
conservadores en el disefio. Esta cantidad de adsorbente ocupa 1.1 m? (su densidad es 2200
kg/m?3). Se disefian entonces dos equipos de forma cilindrica de 1 m de didametroy 1.4 m de alto.
Se considerara que la cantidad de zeolitas se renueva una vez por mes.

Regeneracion del lecho

Como se menciond anteriormente el lecho se regenera con una solucién de NaCl 2% p/v, de esta
forma se produce amoniaco gaseoso. La reaccion involucrada es la siguiente (Huanca Zufiiga,
2016):

ZeolitaNH,™ + NaCl < ZeolitaNa* + NH;(g) + Cl~

La relacién entre el volumen de solucién regenerante y el volumen del lecho debe ser de 20
(Huanca Zufiiga, 2016). Por lo tanto, es necesario utilizar un volumen de 22 m3. Dado que el
tiempo de regeneracion debe ser menor al tiempo de operacién de modo de no ocasionar
tiempos muertos se utilizard un caudal de 4.4 m3/h durante 5 horas. Es necesario utilizar 444 kg
de NaCl 99.1% de pureza.

Produccioén de fertilizante

Se utilizara la corriente de desecho proveniente de la regeneracion de los lechos para la
fabricacion de sulfato de amonio. Este fertilizante se vende en forma sdlida y en solucién. En
solucion se vende a un mayor precio. Dicha solucién debe contener 8.4% p/v de nitrégeno y 9.2
%p/v de azufre, lo que es equivalente a una solucion 38 %p/v.

Para producirlo es necesario la utilizacién de H,SO, (98%) como reactivo. La reaccién involucrada
es la siguiente:

2NH;(g) + H,S0, < (NH,),S0,

Esta reaccidn ocurrird en un reactor gas-liquido en el que se agregara el H,SO,, 770 litros de
aguay luego se hara burbujear el amoniaco. Dado que la reaccidon es exotérmica, el tanque debe
estar encamisado. Se considerara un caudal de agua adicional en la torre de enfriamiento para
gue esta sea utilizada como fluido refrigerante.

Para cada operacidn de desorcidn se liberaran 75.56 kg de amoniaco. Es decir que se requieren
222 kg de H,50,98% p/p y se produciran 294 kg de sal. Obteniéndose, aproximadamente, 770
litros de una solucién 0.38% p/v por cada ciclo.

Absorbedor H>S

La absorcion quimica del acido sulfhidrico de corrientes gaseosas a través de la utilizaciéon de
aminas es uno de los procesos mas utilizados en refinerias, esto se debe a su bajo costoy ala
flexibilidad de operacion. Generalmente la manera mas eficiente de eliminar este contaminante
es a través de torres de absorcidn y regeneracion en continuo, utilizandose una solucién acuosa
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de alcanolaminas basicas como disolvente. En este caso se debe remover H,S de la corriente
gaseosa para que el gas antes de entrar a la turbina cumpla con los requerimientos, esta
cantidad corresponde a 0.0009 kg/h.

El sulfuro de hidrégeno en soluciones acuosas forma acido sulfhidrico, el cual se comporta como
acido débil. Las aminas, en cambio, presentan caracter basico. Por lo que cuando el gas 4cido
entra en contacto con la solucién de aminas ocurre una reaccion reversible acido-base, por lo
cual aumenta la remocidn con respecto al caso en que las aminas no se encuentran presentes.
Al tratarse de una reaccidn reversible es posible recuperar el solvente mediante un proceso de
desorcidn para que pueda ser reutilizado.

Las aminas pueden ser primarias, secundarias o terciarias, segun aumenta el grado de
sustitucion del nitrégeno central. Las alcanolaminas, ademds de poseer al menos un grupo
amino, presentan al menos un grupo hidroxilo, el cual disminuye la presidon de vapor de las
soluciones y aumenta la solubilidad en agua con respecto a las aminas que no lo poseen.

Algunos de los posibles disolventes a utilizar son:
e Monoetanolamina (MEA)

Es la mas reactiva de las alcanolaminas. Se usa preferiblemente en procesos no selectivos
de eliminacion de diéxido de carbono (CO,;) y acido sulfhidrico (H,S). Con MEA se logran
concentraciones muy bajas de CO, y H,S. La corrosion y la formacion de espuma son los
principales problemas. Las soluciones a utilizar se limitan a porcentajes entre 15y 20% de
MEA en peso, por lo que se requieren cantidades de calor considerables en la regeneracion
de la amina. Debido a que presenta un bajo peso molecular, tiene la mayor capacidad de
transporte para gases acidos por unidad de peso o volumen, lo que significa menor tasa de
circulacién de amina para remover una determinada cantidad de gases acidos. La presion
de vapor es mayor que para otras aminas, por lo que podrian producirse pérdidas por
evaporacion. Otra de las desventajas que posee es que, al tratarse de una amina primaria,
cuyo cardcter basico es mayor que para el resto de las aminas, el calor de reaccion es elevado
y por lo tanto mayor es el costo energético en la regeneracion.

e Dietanolamina (DEA)

La DEA es mucho menos corrosiva que la MEA, pero la disolucidn se vuelve muy viscosa en
concentraciones altas. Se trata de una amina secundaria. Posee una presion de vapor mas
baja, reduciendo considerablemente las pérdidas de disolucidn de amina por evaporacion.
Ademss, al presentar una baja presiéon de vapor, podra funcionar bien en columna de
absorcion que trabajen a baja presidon. La concentracién mdxima que se utiliza en
disoluciones es del 35%. La DEA de emplea cuando la corriente de hidrocarburos gaseosa
contiene gran cantidad de 4cido sulfhidrico o cuando los requerimientos en el gas de salida
exigen bajas concentraciones.

Pagina | 143



e Metildietanolamina (MDEA)

La MDEA es una amina terciaria, en disolucidon acuosa se comporta como una base débil,
gue reacciona lentamente con el CO,, por lo tanto, para removerlo se requiere de un mayor
numero de etapas de equilibrio de absorcién. Su mejor aplicacidn es la remocion selectiva
del H,S cuando ambos gases estan presentes (CO,y H,S). Las soluciones de MDEA presentan
una presién de vapor baja lo que minimiza las pérdidas por evaporaciéon y son poco
corrosivas. Las desventajas que presenta es que son mas costosas que el resto de las aminas
y al ser menos reactiva se requieren mayores cantidades para eliminar una determinada
cantidad de gases acidos.

Dado que la eliminacién de CO, puede contribuir a la eficiencia del proceso, y se desea eliminar
H,S, se utilizard una solucién de MEA de 18% p/p en agua. Ademas, este solvente dio mejores
resultados en la simulacién que DEA y MDEA.

A continuacidn, se describen las reacciones acido-base involucradas en el proceso de absorcién
guimica con MEA.

CO, + MEA & MEA*CO0~
MEA*COO~ + MEA & MEA*CO0O~ + MEA*
H,S + MEA & HS™ + MEAH*

HS™ + MEA & S + MEAH*

Como el disolvente a utilizar puede formar espumas es conveniente la utilizacion de una torre
rellena. El relleno empleado serd el mismo que para la torre de absorcion de amoniaco, anillos
Pall de plastico de 1.5”.

El andlisis que se plantea es similar al realizado para el absorbedor de amoniaco. Se elige una
concentracién de seguridad que corresponde con el 75% del caudal de H,S. Para cumplir con las
partes por milldn que se tienen como limite el valor no corresponde al calculado en el capitulo
3 ya que no se habia considerado la remocidn del CO, correctamente ni la longitud adecuada de
la zona de reduccidn, ahora dicha concentracion es de 0.00088 kg/h (el limite de seguridad es
de 0.00066 kg/h).

En el grafico 5-14 se observa la cantidad de H,S remanente en el gas de sintesis en funcidén del
caudal de solucion de MDA para diferentes presiones para 10 etapas. El caudal minimo en el
grafico es de 6400 kg/h debido a que a caudales menores el simulador presentaba
inconsistencias. Segun bibliografia, estos equipos operan a presiones alrededor de las 70 atm
(Vallee, Pascal, & Jullian, 1999). Operar a dichas presiones implica grandes costos de instalacion
y operacion, en el grafico se observa que operando a menores presiones también es posible
lograr la separacién requerida. Es por ello que se analizard como influye el nUmero de etapas
para 5y 10 atm de presion.
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Grafico 5 - 14. Caudal de sulfuro de hidrégeno en funcion del caudal de MDA para diferentes
presiones de operacion.

Los graficos 5-15 y 5-16 muestran la cantidad de sulfuro de hidrégeno en el gas de salida del tren
de tratamiento en funcién del caudal de MDA utilizado para diferentes cantidades de etapas
ideales para 5 y 10 atm respectivamente. Se puede notar que la eliminacién con 15 etapas y 5
atm resulta ventajosa frente a la de 10 etapas operando a 10 atm. Como ya se menciond, operar
a altas presiones no solo implica costos de construccién o adquisicion del equipo, los que
implican una Unica inversidn, sino que es necesario tener en cuenta el costo de bombeo. Por
esta razén es conveniente la operacién a 5 atm aunque implique mayor cantidad de etapas.
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5
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Grafico 5 - 15. Caudal de sulfuro de hidrégeno en funcién del caudal de MDA para diferentes
cantidades de etapas a 5 atm de presion.
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Grafico 5 - 16. Caudal de sulfuro de hidrégeno en funcion del caudal de MDA para diferentes niimeros
de etapas a 10 atm de presion.

Finalmente, para confeccionar el grafico 5-17, se realizé la simulacion a 5 atm para etapas entre
10y 15, ya que de 15 a 20 la reduccién del caudal de amina al aumentar las etapas no es tan
significativa.
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Grafico 5 - 17. Caudal de sulfuro de hidrégeno en funcion del caudal de MDA para diferentes niimeros
de etapas a5 atm de presion.
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Grafico 5 - 18. Caudal necesario para la separacion en funcion del nimero de etapas de la torre.

Al igual que para el caso del absorbedor de amoniaco se realiza un gréfico del caudal necesario
para cumplir con el limite de seguridad segun el nUmero de etapas de la torre (gréfico 5-18). Se
observa que la disminucién del caudal se vuelve mas pequefia al aumentar el nUmero de etapas.
Se propone operar entonces entre 12 y 15 etapas, en dicho rango el caudal medio corresponde
con un equipo de 13 etapas ideales.

Para el disefio final se utilizardn 13 etapas ideales con un caudal de aproximadamente 6875 kg/h
de MDA. Los resultados de la simulacién se hallan en las tablas 5-14 a 5-17. En el grafico 5-17 se
muestra una ampliacion del diagrama de flujo en el equipo descripto junto con la nomenclatura
de las corrientes mencionadas.

Para dichas condiciones las dimensiones del relleno de la torre son 0.46 m de diametroy 7.36 m
de alto. Al igual que para el absorbedor de amoniaco, se debe tener en cuenta que es
conveniente al construir la torre considerar una altura mayor de relleno seco para asi evitar el
arrastre de liquido. Ademas de distribuidores de liquido (5 puntos de alimentacion de liquido
cada 0.1 m? de area transversal), un soporte de relleno en el fondo de la torre y contenedores
de relleno en caso de ser necesarios.

Aungue no es un requisito del proceso, ya se mencioné que la eliminacién de CO, presente en
el gas de sintesis resulta ventajosa. Bajo las condiciones seleccionadas para remover el H,S, es
posible eliminar el 97.4% del CO, que presentaba la corriente de gas a la salida del gasificador.
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Grafico 5 - 19. Absorbedor de H,S.

Tabla 5 - 14. Especificaciones de la corriente de entrada al absorbedor de sulfuro de hidrégeno.

G5

Caudal total (kg/h) 1369.96

Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0
Caudal H, (kg/h) 48.411
Caudal CO (kg/h) 763.68
Caudal H,0 (kg/h) 12.646
Caudal CO, (kg/h) 484.77
Caudal CH, (kg/h) 43.241
Caudal N, (kg/h) 16.418
Caudal NH; (kg/h) 0.0158
Caudal H,S (kg/h) 0.7732
Presion (Pa) 500000

Temperatura (°C) 40

Tabla 5 - 15. Especificaciones de la corriente de amina al absorbedor de sulfuro de hidrégeno.

L6
Caudal (kg/h) 6860.7
Caudal volumétrico (m3/h) 6.851
Caudal H,0 (kg/h) 5625.8
Caudal MEA (kg/h) 1234.9
Temperatura (°C) 25
Presion (Pa) 500000
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hidrégeno.
G6
Caudal total (kg/h) 890.4
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0

Caudal H, (kg/h) 48.395
Caudal CO (kg/h) 763.450

Caudal H,0 (kg/h) 6.231
Caudal CO, (kg/h) 12.628
Caudal CH, (kg/h) 43.221
Caudal N, (kg/h) 16.415

Caudal NH; (kg/h) 0.016
Caudal H,S (kg/h) 0.00066
Presion (Pa) 500000

Temperatura (°C) 25.4

L5

Caudal total (kg/h) 7340.32

Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0
Caudal H, (kg/h) 0.0158
Caudal CO (kg/h) 0.2342
Caudal H,0 (kg/h) 5632.2
Caudal CO, (kg/h) 472.14
Caudal CH, (kg/h) 0.0192
Caudal N, (kg/h) 0.0035

Caudal NH; (kg/h) 0
Caudal H,S (kg/h) 0.7725
Caudal MEA (kg/h) 1234.9
Presién (Pa) 500000
55.89

Temperatura (°C)

Tabla 5 - 16. Especificaciones de la corriente gaseosa de salida del absorbedor de sulfuro de

Tabla 5 - 17. Especificaciones de la corriente liquida de salida del absorbedor de sulfuro de hidrégeno.

Regeneracion de aminas

Dado que las aminas presentan cierta toxicidad y son costosas es conveniente su reutilizacion.
Para ello la amina que presenta el contaminante, en este caso H,S, debe sufrir un proceso de
regeneracion. Para regenerar la amina es necesario aumentar la temperatura y/o reducir la
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presion en un equipo. Segun bibliografia, la operacién mas conveniente para la regeneracion es
una destilacion.

Analizando la corriente de amina que sale del absorbedor de sulfuro de hidrégeno, se observa
gue se compone mayoritariamente por agua y MEA, liquidos a temperatura ambiente, mientras
gue en menor proporcion se encuentran el resto de los compuestos, como el H,S, CO,, CH,, etc.,
los cuales son gases a temperatura ambiente. Dada esta gran diferencia en la volatilidad resulta
conveniente emplear una destilacién flash.

La destilacion flash o destilacion en el equilibrio, es una operacién de una sola etapa en donde
se evapora parcialmente una mezcla liquida, bajando la presién y/o aumentando la
temperatura, se permite que el vapor alcance el equilibrio con el liquido residual y se separany
eliminan del aparato las fases vapor y liquido resultante. Un esquema se observa en el grafico
5-20.

Vapor

Intercambiador
de calor

Separador
Alimentacion ‘l ‘_ flah

Liguido
Grafico 5 - 20. Esquema de destilacion flash

Este equipo se modela con el simulador Unisim Desing 390.1. Inicialmente, se propone que la
presién de la corriente pase de 500kPa a 100kPa. Para disefiar el equipo de destilacidn es
necesario especificar la temperatura de equilibrio de salida que se requiere para la separacion
deseada. Dicha temperatura se traduce en la cantidad de calor que hay que entregarle a la
corriente.

Se realizé un analisis de las cantidades de MEA y H,S que contiene la corriente de amina
regenerada en funcidn de la temperatura de equilibrio a presién atmosférica. En dicho grafico
se observa que al aumentar la temperatura se favorece la desorcién del gas acido, pero que
aumenta la cantidad de amina que pasa a la fase vapor, lo cual no es conveniente. La corriente
de amina que sale del absorbedor lo hace a 56°C aproximadamente, en el grafico 5-21 se observa
gue a dicha temperatura se obtiene una buena recuperacién de la amina y esta no se transfiere
practicamente al gas. Ademas, en dichas condiciones no es necesaria la implementacién de un
intercambiador de calor para modificar la temperatura de la corriente. Bajo estas condiciones
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en el gas se recupera el 96.4% del H,S presente en la corriente de alimentacidn. De la simulacion
surge que el didametro del equipo es de 0.61 m y la altura de 3.35 m.
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Grafico 5 - 21. Composiciones en la corriente de amina regenerada.

En el grafico 5-22 se halla una ampliacidn del diagrama de flujo sobre el destilador flash que se
emplea para la regeneracién de aminas con la nomenclatura utilizada para las corrientes. Las
especificaciones de dichas corrientes se hallan en las tablas 5-18 a 5-20.

G7

L7 Destilador

flash

L8

Grafico 5 - 22. Destilador flash.
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L7

Tabla 5 - 18. Especificaciones de la corriente de amina de entrada al destilador flash.

Caudal total (kg/h)

7340.3220

Caudal Char + Cenizas(kg/h)

0

Caudal H, (kg/h)

0.0158

Caudal CO (kg/h)

0.2342

Caudal H,0 (kg/h)
Caudal CO, (kg/h)

5632.20
472.14

Caudal CH, (kg/h)
Caudal N, (kg/h)

0.0192
0.0035

Caudal NH; (kg/h)

0

Caudal H,S (kg/h)

0.7725

Caudal MEA (kg/h)

Presidn (Pa)

1234.90
100000

Temperatura (°C)

55.89

Tabla 5 - 19. Especificaciones de la corriente de amina de salida al destilador flash.

L8

Caudal total (kg/h)

6837.34

Caudal Char + Cenizas(kg/h)

0

Caudal H, (kg/h)

0

Caudal CO (kg/h)

0

Caudal H,0 (kg/h)

5597.6

Caudal CO, (kg/h)

4917

Caudal CH, (kg/h)

0

Caudal N, (kg/h)

0

Caudal NH; (kg/h)

0

Caudal H,S (kg/h)

0.028

Caudal MEA (kg/h)
Presion (Pa)

1234.8
100000

Temperatura (°C)

55.87
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Tabla 5 - 20. Especificaciones de la corriente gaseosa a la salida del destilador flash.

G7
Caudal total (kg/h) 503
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0
Caudal H, (kg/h) 0.016
Caudal CO (kg/h) 0.232
Caudal H,0 (kg/h) 34.650
Caudal CO, (kg/h) 467.220
Caudal CH, (kg/h) 0.019
Caudal N, (kg/h) 0.004
Caudal NH; (kg/h) 0
Caudal H,S (kg/h) 0.745
Caudal MEA (kg/h) 0.096
Presidn (Pa) 100000
Temperatura (°C) 55.87

El disefio del absorbedor-destilador se planted considerando una corriente de amina “limpia”
sin tener presente H,S que no se separa en la regeneracién. Como se observa en los resultados
reportados, no es posible regenerar la amina completamente. Por lo que se debe analizar si con
la amina regenerada es posible cumplir con la separacién requerida y si el destilador es capaz
de funcionar con las nuevas concentraciones. Los resultados de emplear la amina regenerada
en comparacion con la amina limpia se hallan en la tabla 5-21.

Tabla 5 - 21. Comparacion de corrientes de gas de sintesis seguin la regeneracién de la amina.

Corriente de amina

Gas de salida del absorbedor de H2S

regenerada (Ge6)
(L8) Amina limpia Amina regenerada

Caudal total (kg/h) 6837.34 890.40 905.60

Caudal H, (kg/h) 0 48.395 48.396
Caudal CO (kg/h) 0 763.450 763.45
Caudal H,0 (kg/h) 5597.600 6.231 6.242
Caudal CO, (kg/h) 4.917 12.628 13.507
Caudal CH, (kg/h) 0 43.221 43.221

Caudal N, (kg/h) 0 16.415 16.415
Caudal NH; (kg/h) 0 0.0158 0.0158
Caudal H,S (kg/h) 0.02800 0.00066 0.00080
Caudal MEA (kg/h) 1234.8 0.0210 0.0217
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En la tabla 5-21 se observa que, si bien las composiciones de los compuestos son similares, la
gue nos interesa, que es la de H,S sobrepasa el limite establecido, por lo que los equipos
disefiados no funcionan para el propésito descripto cuando la amina sufre la regeneracion. Para
salvar este inconveniente se propone utilizar un caudal mayor, para que la amina al ser
regenerada siga absorbiendo la cantidad de H,S requerida.

Los resultados de la simulacién se pueden observar en la tabla 5-22. Por problemas de
incompatibilidad entre corrientes con distinto paguete termodindmico no se pudo emplear la
funcién reciclo del simulador entonces se iteré6 manualmente. Se observa que entre la amina
limpia y regenerada hay una diferencia de casi 29 kg/h en el caudal total, esto se debe a que el
agua (aproximadamente 28.6 kg/h), como pequefias cantidades de MEA y otros componentes,
se transfieren a la fase gaseosa en los equipos de contacto. Es por ello que resulta conveniente
adicionar los 29 kg/h de agua que se “pierden” en las corrientes gaseosas en continuo junto con
la amina regenerada. Con esta modificacidon se cumplen los requerimientos del gas para su
utilizacion en turbinas. Ademas, debe considerarse la reposicién de amina cada cierto periodo
debido a las pérdidas que se dan hacia el gas. En el gas de sintesis final (corriente G6) también
se verifica que se cumple con el limite permitido de NHs.

Tabla 5 - 22. Resultados del proceso de separacion de H2S.

Entrada al Amina Amina Gas de rifoa:n Corriente
absorbedor regenerada limpia sintesis H,S intermedia
(G5) (L6) (L8) (Ge6) (G7) (L7)
Caudal total (kg/h)  1369.960 6933.502 6904.777 890.003 508.682 7413.458
Caudal H, (kg/h) 48.411 0.000 0.000 48.395 0.016 0.016
Caudal CO (kg/h) 763.680 0.001 0.001 763.450 0.236 0.237
Caudal H,0 (kg/h) 12.646 5671.200 5642.600 6.220 35.014 5677.600
Caudal CO, (kg/h) 484.770 4.988 4.970 12.264 472.520 477.490
Caudal CH, (kg/h) 43.241 0.000 0.000 43.221 0.019 0.019
Caudal N, (kg/h) 16.418 0.000 0.000 16.415 0.004 0.004
Caudal NH; (kg/h) 0.0158 0.0000 0.0000 0.0158  0.0000 0.0000
Caudal H,S (kg/h) 0.7732 0.0291 0.0291 0.00062 0.7727 0.8018
Caudal MEA (kg/h) 0.000 1257.300 1257.200 0.022 0.097 1257.300

Recuperacion de H,S

La recuperacion de H,S con el objetivo de obtener azufre es uno de los métodos mas utilizados.
Generalmente, estos procesos se producen en las refinerias ya que la mayoria de los petréleos
contienen cantidades variantes de azufre. En ausencia de la recuperacion de azufre, la Unica
opcidn seria quemar este gas en los hornos de la refineria, emitiendo cantidades grandes de
didxido de azufre a la atmdsfera, una opcidon que trae consecuencias negativas al medio
ambiente.

A partir del H,S se puede obtener azufre elemental mediante el proceso de Claus, que es el mas
utilizado en el mundo hasta este momento, llegdndose a obtener rendimientos superiores al
90% en las variantes mas modernas de este proceso. El destino del azufre producido es
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preferentemente la produccion H,S0O,, un producto muy valioso para la economia de un pais,
gue es tomado como indicador basico del desarrollo industrial.

El proceso Claus se basa en la oxidacién catalitica del H,S a azufre elemental. Se trata de uno de
los procesos mas populares empleados a escala industrial para la eliminaciéon de H,S con
recuperacién de azufre elemental. En una primera etapa el H,S es parcialmente oxidado a SO,
con aire, y en una segunda etapa, la mezcla H,S/SO, es oxidada a azufre elemental y agua,
empleando bauxita como catalizador. La eficacia de conversion de H,S a azufre elemental es del
90-95%. Sin embargo, este proceso no es conveniente en aplicaciones en las que el gas presenta
un porcentaje en volumen menor al 20%.

Debido a la limitacidn antes mencionada se buscé otra alternativa para realizar. Consiste en la
deshidratacion del gas y la separacion de H,S, obteniéndose una corriente compuesta
principalmente por CO,.

Uno de los métodos mas comunes para la deshidratacion de gases es la adsorcion. Este método
es mds econdmico que otros como la absorcién y es tecnolégicamente viable. Con este proceso
pueden obtenerse niveles muy bajos de humedad, inferiores 1 ppm. Los desecantes mas
comunes son los geles de silice, la alimina y las mallas moleculares. Dichos desecantes deben
cumplir con la capacidad de regeneracién para ser reutilizados. Ademds, es deseable que
presenten una alta drea superficial y alta velocidad de transferencia de masa, entre otras.

Los geles de silice son materiales duros, rugosos y con buena resistencia al desgaste. Son unos
de los mas utilizados en la industria del gas natural, lo que los hace viables para la industria de
la gasificacion también. La capacidad a la deshumidificacidn que presentan es muy buena debido
ala gran area superficial (800 m?/g) y estructura hidrofilica. Se regeneran facilmente, llevdndolos
a temperaturas entre 120y 180°C.

De la corriente de salida del gas se deben remover 35 kg/h de agua, se considera que las trazas
de amina se remueven con el agua de la corriente gaseosa. Los geles de silica pueden absorber
hasta 40% de su peso en agua, siendo la densidad seca 700 kg/m3. Entonces para eliminar la
totalidad de agua de la corriente gaseosa se requieren 0.125 m3/h. El gel de silica puede
disponerse en lechos que contengan el volumen necesario para eliminar el agua del gas por un
dia, para ello se requieren 3 m3. Si se considera un lecho cilindrico de 1 m de didmetro, la altura
deberia ser de 1.7 m. Resulta conveniente que la altura del lecho sea de 2 m, mayor al resultado
obtenido, ya que el gel ira perdiendo capacidad con los ciclos de regeneracién.

Una vez secado el gas se propone remover el sulfuro de hidrégeno contenido en este. Se puede
lograr por medio de un proceso denominado proceso de 6xido de hierro.

Es un proceso de oxidacidn por via seca en el que ocurren las siguientes reacciones:
2Fe,03+ 6 H,S - 2Fe,S; +6H,0

2Fe,S;+30, > 2Fe,05+6S
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La primera reaccidn ocurre a temperaturas moderadas, aproximadamente 35°C y ambiente
alcalino. Esto provoca que no pierda el agua de hidratacion del 6xido férrico (@ — Fe,05. H,0 y
y — Fe,05. H,0) que son las Unicas formas estables para la absorcidn regenerativa.

Para la recuperacion del 6xido se pasa una corriente de aire (ocurre la segunda reaccién) y se
disuelve posteriormente el azufre sdlido con disulfuro de carbono, de donde se separa por
cristalizacidon o destilacidon. Otra opcion es quemar el sulfuro de hierro a didxido de azufre,
recuperando el éxido de hierro. El diéxido de azufre puede enviarse a una planta de acido
sulfurico.

El 6xido de hierro puede utilizarse en lechos de virutas. Primero, estas deben lavarse con
detergente y secarse. Posteriormente, se sumergen en acido clorhidrico al 5% durante 5 a 10
minutos y se deben dejar secar. Por ultimo, se repite el procedimiento anterior, pero en una
solucién de hidréxido de sodio al 5%. El limite de absorcidn del sulfuro de hidrégeno en el 6xido
férrico es del 56% de su peso (Peralta, O’ Farril, Arteaga, Diaz, & Varela, 2011).

Se puede estimar la cantidad de dxido que se requiere para absorber el sulfuro de hidrégeno
durante un dia de operacion. La cantidad de H,S por dia es de 19.3 kg. Entonces la cantidad de
oxido necesaria es de 34.5 kg por dia. A dicha cantidad se le afiade un 20% mas por seguridad,
lo que resulta en 41.35 kg. Un diagrama de la disposicion del equipo en discontinuo se puede
observar en el grafico 5-23. En dicha configuracién el sélido se dispone en bandejas y puede
colocarse sélidos para diferentes periodos de tiempo.
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Grafico 1. Torre de Thyssen-Lenze de absorcion de H,S en Fe,0s. (Lorente, 2002)

Si se obtiene la remociéon completa del agua y del sulfuro de hidrégeno se obtiene un gas con
las caracteristicas presentadas en la tabla 5-23. Se obtiene que el gas producido presenta un
porcentaje mayor al 99.9% de CO..

El diéxido de carbono presenta variados usos dentro de diferentes industrias. Tiene aplicaciones
en laindustria metallrgica, de la construccion, automotriz, de productos alimentarios y bebidas,
petréleo y gas, aerondutica, vidrio y pasta y papel, entre otras.
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Tabla 5 - 23. Composicion de la corriente final.

Caudal total (kg/h) 472.791
Caudal H, (kg/h) 0.016
Caudal CO (kg/h) 0.232
Caudal H,0 (kg/h) 0
Caudal CO; (kg/h) 472.52
Caudal CH, (kg/h) 0.019

Caudal N, (kg/h) 0.004
Caudal NH; (kg/h) 0
Caudal H,S (kg/h) 0
Caudal MEA (kg/h) 0
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Resumen ejecutivo

La materia prima requerida para el proceso de gasificacion se recibira en tolvas receptoras.
Mediante un tornillo sinfin, el orujillo de oliva se transportara a silos tolva para su
almacenamiento. Dichos silos contaran con tornillos sinfin que transportaran el orujillo hasta
una tolva pesadora ubicada en la alimentacién del gasificador, mediante esta se mantendra
controlado el caudal de sélidos que ingresen al gasificador.

Dadas las altas temperaturas de la provincia de San Juan (38°C y 48% de humedad), la locacidn
seleccionada para la planta de gasificacidn, se redisefié el sistema de limpieza de gases. El
principal problema fue que en disefios previos se habia considerado que corrientes podian
enfriarse hasta 25°C utilizando sistemas de intercambio de calor y torres de enfriamiento de
agua. Esto resulta imposible cuando la temperatura de bulbo humedo del aire en las condiciones
estivales es de 28°C. Luego de un analisis utilizando el método Pinch se concluye que son
necesarios tres intercambiadores de calor. En uno de ellos es posible el intercambio de calor
entre una corriente que debe enfriarse y una que debe calentarse dentro del proceso. Para los
otros dos son necesarias corrientes auxiliares.

Debe tenerse presente el material de las caferias de transporte tanto de gases como liquidos.
Se seleccionaron cafios de acero inoxidable AISI 304 Sch 40 con didmetros nominales entre 6 y
0.5” segun el caudal del fluido que circule por ellos, para obtener una velocidad que se halle
dentro de los rangos sugeridos.

Otro aspecto de interés en el presente capitulo es la impulsién de fluidos, tanto gases, como
liguidos. Se seleccionaron bombas y compresores de acuerdo a las necesidades y los
requerimientos que exige el proceso. El conjunto de estos, considerando un 20% de consumo
de energia adicional, para salvar la no consideracidn de las pérdidas de carga por equipos y
cafierias y otros pequefos equipos adicionales, consumirian una potencia de 580 kW.

También se calcula la energia producida por el ciclo combinado, el cual presenta, segin
bibliografia, una eficiencia del 57%. Considerando el caudal de combustible y el poder calorifico
de sus componentes, junto con la eficiencia del ciclo se llega a que la potencia producida es de
2482 kW. Resulta, entonces, un balance energético positivo: solo el 23% de la energia
corresponde a la necesaria para el funcionamiento de la planta de gasificacion.
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Grafico R6 1. Diagrama del proceso.
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Introduccion

El disefio de los sistemas auxiliares del proceso suele ser la ultima fase del disefio del mismo y
es critico para el éxito comercial de dicho proceso. Dentro de los sistemas auxiliares para el
“disefio minimo adecuado” se encuentran el transporte de materiales, la adecuacién del tamafio
y el manejo de energia.

El transporte de materiales involucra el manejo de sdlidos, gases y fluidos. El transporte de estos
tiene como factor limitante, muchas veces, la energia requerida para la operacidn. En el tipo de
proceso que se trata puede requerirse una adecuacidon de tamafio, ya sea por aumento o
disminucién de este.

Dentro de los equipos necesarios para el manejo de energia se pueden mencionar
intercambiadores de calor, calderas, condensadores y torres de enfriamiento de agua. En la
seleccién de estos se buscara la integracidon energética, esto quiere decir que se utilizaran
eficientemente los recursos y se minimizardan las corrientes auxiliares del proceso.

Transporte de la materia prima

En el proceso tradicional de extracciéon de aceite de oliva, el orujillo es el principal residuo.
Aunqgue la cantidad de orujillo depende de la variedad de aceituna y del método de
extraccidn, el residuo que se produce duplica en peso a las cantidades de aceite extraido.

Un problema que presenta la generacidn de estos residuos es que se producen en un corto
periodo de tiempo. Dicho periodo coincide con la recoleccidn, molienda y elaboracidn de aceite,
que en el hemisferio sur se da en dos etapas dentro del periodo comprendido entre febreroy
mayo. Por lo tanto, deben almacenarse grandes cantidades de orujillo de oliva para poder
mantener el proceso de gasificacién durante todo el afio.

Grafico 6 - 1. Forma de comercializacion del orujillo de oliva.

Es necesaria, muchas veces, una adecuacién de tamafio de la biomasa antes del proceso de
gasificacién. Esta adecuaciéon puede ser aumentando el tamano, para lo cual puede recurrirse a
los procesos de sinterizacion, briquetizacion, peletizacion o nodulacidon. Muchas veces estos
procesos se realizan para materias primas que presentan baja densidad, ya que esta aumenta
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como resultado de la reduccidn del tamafio. En un mismo volumen es contenida mayor cantidad
de masa, lo que facilita el almacenamiento ya que no se requeriran espacios tan grandes. Si la
materia prima se provee en particulas grandes, puede ser necesaria una reduccién del tamafio,
mediante equipos como quebrantadores, molinos y maquinas de corte. En el grafico 6-1 se
observa la forma de comercializacién del orujillo de oliva. Su aspecto es granulado, con granulos
de didmetro de 0.5 cm aproximadamente y una densidad de 500 kg/m?3. Dichas caracteristicas
son buenas tanto para el manejo como para el almacenamiento, por lo que resulta conveniente
no adicionar un equipo para el acondicionamiento de la biomasa en cuanto a tamafio.

El orujillo de oliva serd transportado a la planta de gasificacién por medio de camiones. Estos
camiones deben descargar el orujillo en un lugar apropiado para que posteriormente pueda ser
almacenado. Como ya se menciond, existen dos periodos en el afio en el que la produccién de
residuos del olivar es mayor, por lo que deben almacenarse dentro de la planta de gasificacion.
Existen tolvas receptoras como las mostradas en los graficos 6-2 y 6-3 que poseen hasta 28 m?
de capacidad. Dichas tolvas alimentan una cinta transportadora que lleva el material sdlido
desde la tolva receptora hasta el sitio donde serd almacenado. La tolva receptora ademas de
servir de reserva, proporciona limpieza y, muchas veces, clasificacidon del producto.

A las tolvas receptoras se le suele adicionar un método de transporte mecanico para llevar la
materia prima hasta el lugar para su disposicion. En las imagenes el método seleccionado es una
cinta transportadora, aunque también podria emplearse un tornillo sinfin.

Grafico 6 - 2. Tolva receptora.
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Grafico 6 - 3. Tolva receptora y transporte de cinta.

El tornillo o la cinta deben elevar la materia prima hasta un almacenamiento superior con
compuerta conectado a varios silos. Segun el silo que se llene se abrird una compuerta
determinada.

El orujillo de oliva puede almacenarse en silos con tolva, como el que muestra el grafico 6-4, que
son normalmente utilizados cuando los silos deben descargarse del todo en alguna ocasion. En
el fondo de estos silos puede integrarse un tornillo sinfin que alimente el gasificador. El
transporte del producto se produce por el efecto de un espiral sinfin que gira sobre su eje en el
interior de una camisa tubular o de canal. El tornillo debe disponerse como en el grafico 6-5. El
transporte de sélidos a través de tornillos se emplea para material particulado fino. Como
ejemplos se pueden citar el transporte de diferentes granos (maiz, arroz, trigo, porotos de soja)
y de polvos (azucar impalpable, almiddn, leche en polvo), entre otros. Dado que es adecuado
para el transporte de dichos sdlidos, no presentard inconvenientes a la hora de transportar el
orujillo. Este tipo de tornillos presentan un consumo bajo de energia que se contemplara en el
20% considerado.

Los silos tolva se comercializan con diferentes angulos de tolva segun la granulometria del
material. Segln la produccion de la planta por afo se procesan aproximadamente 11000
toneladas, lo que equivale aproximadamente a un volumen de 22000 m3. Se considera que
debera contar con almacenamiento suficiente para albergar la mitad de la materia prima
procesada por afio. Por lo tanto, se requiere una capacidad de 11000 m3. Existen silos de
diferentes tamafios y capacidades. Generalmente se construyen de chapa galvanizada
corrugada de la cual puede variar el espesor. Por catalogo se selecciona un silo de 9.1 m de
didmetro y 20.83 m de altura, con un angulo de tolva de 40°, el cual puede albergar 1030 m* de
material. Para los requerimientos de la planta de gasificacidon seran necesarios 11 silos con
dichas caracteristicas.
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Grafico 6 - 4. Silo tolva BROCK.

=?

Grafico 6 - 5. Silo tolva y tornillo sinfin para transporte de sélidos.

) ~

Otro aspecto importante en el manejo del orujillo de oliva es controlar el caudal de sdlidos que
ingresan al gasificador. Se habia planteado anteriormente un sistema basado en la fuerza de
impacto que generan los sélidos alimentados por gravedad. Otra opcidn en la industria, que
utiliza para sélidos a granel de manera continua, son las tolvas pesadoras.

Las tolvas pesadoras son equipos que se han desarrollado para el control dinamico de cualquier
tipo de producto, independientemente de las propiedades fisicas del material y el tipo de
proceso. Son equipos con una muy buena calidad en la medida, permiten ser utilizados como
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sistemas de dosificacion en sectores sensibles como la industria quimica o la industria
farmacéutica.

Con los sistemas de pesaje en tolva pesadora continuos se puede obtener informacién en linea
de todo el producto que se esta procesando en cada momento. Para ello tiene gran importancia
que los sistemas de pesaje cuenten con un riguroso control metrolégico peridédico y una
recalibracidon constante tantas veces como sea necesaria en el normal desarrollo de su trabajo.

Los sistemas dinamicos de pesaje siempre van a estar compuestos de una tolva de pesaje, que
es la que llevan instaladas las células de carga (y que, a su vez, van conectadas a un cabezal de
pesaje o equipo que registra la medida), y un dispositivo retentor o pulmén que es el que va a
absorber el tiempo de espera necesario para que el equipo de medida registre la cantidad de
producto depositada en cada ciclo de pesaje. Este equipo ird conectado al tornillo sinfin que
alimente el gasificador por medio de un sistema de control para que este pueda cortar sumarcha
con el fin de que pueda completarse el ciclo de pesaje.

Caracteristicas climaticas

La provincia de San Juan presenta temporadas de verano con temperaturas maximas que
promedian los 35°C y humedades alrededor del 50%, como se observa en los graficos 6-6 y 6-7.
Dicho clima supone una limitacion a la hora del disefio de los equipos de intercambio de calor.
Es comun en la industria utilizar como fluido refrigerante agua de torre, proveniente de una
torre de enfriamiento que se dispone en la misma planta de gasificacidon. La temperatura
maxima que dicha torre puede enfriar el agua es la temperatura de bulbo humedo en las
condiciones de entrada del gas, requiriéndose para alcanzarla una torre de altura infinita.

Temperatura (°C)
—e— Alto Temp. (°C) —e— Bajo Temp. (°C)
MEC 33400 34.3°C

30°C

18.3°C

Ene Feb Mar Abr May Jun Jul Ago Set Oct Nov Dic

Grafico 6 - 6. Promedio de temperaturas maximas y minimas en la zona a emplazar la planta a lo largo
del afio (Weather Atlas).
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Grafico 6 - 7. Humedad media en la zona a emplazar la planta a lo largo del ailo. (Weather Atlas)

En los meses de verano la temperatura mdaxima que se alcanza es de 38°C, la cual puede
mantenerse por varios dias. Dicha temperatura, junto con la humedad del 48%, lleva a una
temperatura de bulbo humedo de 28°C. Resulta necesario, entonces, considerar el factor
climatolégico en el disefio de los equipos. En el capitulo anterior se disefiaron equipos de
separacion, como absorbedores que operaban con temperaturas de entrada del liquido de 25°C.
Considerando latemperatura de bulbo himedo que se podria alcanzar en los dias mas calurosos,
y el margen que se debe tener en cuenta al plantear la torre de enfriamiento y los
intercambiadores de calor, los equipos disefiados no serviran para los fines propuestos.

Rediseno de absorbedores

Absorbedor de amoniaco

Para el caso del agua proveniente del lavador himedo y el absorbedor de amoniaco, luego de
tratarlas, se alimentardn a una torre de enfriamiento de agua para disminuir su temperatura.
Luego del paso por la torre se reutilizard el agua en los equipos antes mencionados. Para realizar
el re disefo, solo para el caso del absorbedor ya que se considera que el lavador cumple la
funcién de remocién de particulas Unicamente, se supone que la temperatura de entrada del
agua al equipo es de 31°C. Dicha temperatura coincide con la temperatura de salida de la torre
de enfriamiento, distanciada tres grados con la temperatura de bulbo himedo en las peores
condiciones climaticas para el proceso.

En el grafico 6-8 se observa como varia la cantidad de amoniaco en la corriente de salida del
absorbedor de amoniaco en funcién del caudal de agua cuando esta entra al equipo a 31°C para
diferentes nimeros de etapas. Para cuando el agua entraba a 25°C se utilizaba una torre de 12
etapas ideales y un caudal de agua de 6.55 m3/h. Para poder cumplir los requerimientos cuando
el agua entra a 31°C es necesario aumentar el caudal de agua, aumentar el niumero de etapas
de la torre 0 una combinacidn de ambas. Se tiene en cuenta un limite de seguridad que es el
75% del limite que se posee como requerimiento para turbinas de gas. Para mantener el nimero
de etapas del disefio original cumpliendo el requerimiento son necesarios 7.7 m3/h de agua
aproximadamente, y, para mantener el caudal se requieren 18 etapas ideales. Ambas
alternativas suponen un costo adicional, ya sea porque se requiere bombear mayor cantidad de
agua en el primer caso, o por los costos constructivos que supone una torre con un mayor
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numero de etapas en el segundo de los casos. Dado que la inversion en la torre se realiza una
Unica vez se seleccionard para este nuevo disefio una torre que posea 18 etapas ideales y un
caudal de agua de 6.55 m3/h. Con dichas condiciones la altura del relleno resulta de 7.8 m y el
didmetro para la torre de 0.61 m®. En la tabla 6-1 se detallan las caracteristicas de la corriente
gaseosa de salida del absorbedor.

0,04

0,035 — 12 etapas
= —13 et
% 0,03 etapas
= 14 etapas
S 0,025
© - 15 etapas
c
g 0,02 \\\\\ \ — 16 etapas
m©
(7} 17 etapas
T 0,015 \
3 — 18 etapas
>
8 o001 —— 19 etapas

0,005 =20 etapas

Requerimiento
0
6 6,5 7 7,5 g = Limite de seguridad

Caudal de agua (m3/h)

Grafico 6 - 8. Concentracion de amoniaco en el efluente del absorbedor en funcién del caudal de agua
para diferente numero de etapas ideales.

Tabla 6 - 1. Caracteristicas de la corriente gaseosa de salida del absorbedor de NH3 para Tagua=31°C.

G4
Caudal total (kg/h) 1375.68
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0

Caudal H, (kg/h) 48.412
Caudal CO (kg/h) 763.530
Caudal H,0 (kg/h) 180.12
Caudal CO, (kg/h) 485.28
Caudal CH, (kg/h) 43.242
Caudal N, (kg/h) 16.417
Caudal NH; (kg/h) 0.0155

Caudal H,S (kg/h) 0.776
Presion (Pa) 300000

Temperatura (°C) 31.04

! Las dimensiones de las torres de absorcion son obtenidas mediante la herramienta Tray Sizing de Unisim
Desing R390.1. Esta funcién minimiza la altura equivalente de plato tedrico.

Pagina | 169



Eliminacion de NOy

En capitulos anteriores se analizd el tema de los contaminantes generados durante la
produccién de gas de sintesis y su utilizacién en la generacién de energia eléctrica. Dentro de
dichos contaminantes se hallan los 6xidos de nitrégeno, cuyas emisiones son muy negativas para
el medio ambiente ya que causan efectos como la destruccidon del ozono estratosférico,
contribuyen al efecto invernadero y a la lluvia acida, y generan smog fotoquimico.

Por el impacto negativo que tienen en el ambiente es importante reducir su generacién, lo cual
no siempre es posible. Entonces, resulta necesario eliminar los NOx contenidos en los gases
emitidos, con la finalidad de cumplir con la legislacion y, desde el aspecto ambiental, contribuir
a la reduccion de las emisiones.

Las técnicas mas comunes son:
e Absorcion mediante reaccidn quimica

Consiste en la absorcidn de los NOx mediante una reaccidén quimica en fase liquida con
acido sulfarico generalmente. Este reacciona con los 6xidos de nitrégeno para formar la
especie HSO4NO (4cido nitrosilsulfurico), la cual permanece en la fase liquida. En
condiciones de elevada presidon (2 atm) y baja temperatura (35°C) los NOx quedan
absorbidos en la fase liquida, mientras que, se puede revertir el proceso a elevada
temperatura (180°C) y baja presion (0,5 atm); en estas condiciones, se separa la
molécula nitrogenada (ahora acido nitrico por la presencia del agua) del acido sulftrico,
el cual se puede reutilizar.

Este proceso presenta la desventaja de que se deben manipular reactivos quimicos
corrosivos y peligrosos a la vez que se requiere espacio fisico para albergar el proceso.
Las eficacias conseguidas no son elevadas (van del 30 al 50%), por lo que la técnica es
recomendable para bajas cargas de NOy.

e Reduccién mediante reaccion selectiva no catalitica (SNCR)

Para llevar a cabo esta conversidn, sin la presencia de ningln catalizador, es necesario
subir la temperatura dentro del rango 850-1100°C. La temperatura de operacion
depende directamente del agente reductor que se utilice, siendo los mas utilizados
amoniaco o urea. Esta técnica se suele utilizar en pequefas calderas industriales, ya que
en instalaciones de mayor tamafio se disparan los costes de trabajar en este rango de
temperaturas. El equipo de SNCR no requiere un gran espacio y es de fdcil instalacién y
operacion. No obstante, la eficiencia de reduccidn que se alcanza es moderada (40 a
50%), hecho que hace que sea una técnica vélida para aquellos casos en que las
emisiones de dxidos de nitrégeno sean bajas.

e Reduccién mediante reaccion quimica selectiva catalitica (SCR)

En el proceso se reducen de forma selectiva los 6xidos de nitrégeno en presencia de un
catalizador mientras que el agente reductor (amoniaco o urea) se oxida a nitrégeno gas.
El hecho de que la reaccidn se lleve a cabo sobre la superficie del catalizador hace
posible que la temperatura necesaria esté comprendida en el rango 250-450°C, a
diferencia de la reduccién no catalitica que requiere mayores temperaturas. La
temperatura de operacién depende de varios factores, uno de los mas importantes es
el catalizador empleado.
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El agente reductor puede ser una disolucidon acuosa de amoniaco, amoniaco licuado o
bien una disolucion acuosa de urea. De todas ellas, la utilizacién de amoniaco licuado es
la opcién mas econdmica, pero su manipulacion es mucho mas compleja, debido a sus
caracteristicas, que el de una solucién acuosa de amoniaco o de urea.

A nivel de operacién, como mayor sea la relacién NH3/NOy alimentada, mayor sera la
eficiencia conseguida. No obstante, también aumentara la cantidad de amoniaco que
no ha reaccionado y que se desaprovecha en la corriente de gases. Por lo tanto, ala hora
de la operacion debe lograrse un equilibrio para que los 6xidos se reduzcan en la
cantidad suficiente y no se desperdicien grandes cantidades de amoniaco.
La eleccion del catalizador es determinante en el proceso, ya que influye en parametros
claves como son la temperatura de operacion y la extensién de la reaccién. Ademas,
estd relacionada con los costos de operacidn por las propiedades y la vida util que
presentan. Existen cuatro materiales diferentes utilizados como catalizadores: Oxidos
metalicos (de vanadio, tungsteno, molibdeno o cromo) sobre base de didxido de titanio
(TiO,); Zeolitas; Oxidos de hierro envueltos por una fina capa de fosfato de hierro y
Carbono activo.

Las principales ventajas de la tecnologia SCR se basan en el rendimiento de eliminacién
de NOy, que es muy elevado (del 90 al 95%), ademads de que se transforman los NOy en
nitrégeno gas sin producir ningln subproducto ni residuo.

Anteriormente se planted la eliminacién del 99.82% del amoniaco contenido en el gas de
sintesis, para disminuir las emisiones de NOy al ser quemado para impulsar una turbina de gas
dentro de un ciclo combinado. De todas formas, se plantea un sistema de reduccion de éxidos
de nitrégeno una vez quemado el gas, para asegurar que las emisiones se minimicen.

Un ciclo combinado se compone de cuatro elementos principales: una turbina de gas, una
caldera de recuperacion de calor, una turbina de vapor y un sistema de refrigeracidon que
completa el ciclo de vapor. La caldera de recuperacidon de calor es bdsicamente un
intercambiador de calor entre gases de combustidn y agua-vapor para aprovechar la energia de
los gases de escape en la generacion de vapor. Es posible integrar en dicha caldera un sistema
de reduccidn selectiva catalitica, como el descripto anteriormente (Ferndndez, 2006). La
temperatura del gas que sale de la turbina, que entra a la caldera, se halla entre los 500 y 650°C.
Estos gases abandonan la caldera por una chimenea con temperaturas entre 100 y 150°C. La
temperatura optima para la reduccién es de entre 360 y 450°C, por lo que dentro de la caldera
dichos gases se encontrardn en el rango éptimo de temperatura. Entonces, el catalizador puede
ubicarse en un recinto en el que la temperatura sea la adecuada dentro de la caldera.

Absorbedor de sulfuro de hidréogeno

En el caso del absorbedor de sulfuro de hidrégeno se considera que la amina entra al equipo en
el peor de los casos, a 37°C. Esta temperatura es debido a que la amina, una vez regenerada,
requiere enfriarse en un intercambiador con agua de torre. Como ya se menciond la
temperatura del agua de torre en el dia mas caluroso es de 31°C, a partir de esta temperatura
se propone una diferencia de seis grados entre la temperatura del fluido de proceso, en este
caso la amina vy el fluido auxiliar. En el grafico 6-9 se muestra como varia la cantidad de sulfuro
de hidrégeno del gas de sintesis a la salida del absorbedor con respecto al caudal de amina
utilizado y las etapas de la torre. Para la simulacidn se considerd una composicién de amina
regenerada constante, mientras se varié el caudal. En este caso también se esta en una situaciéon
de compromiso entre el aumento del caudal de amina y el aumento de las etapas. Se observa
que a partir de las 17 etapas ideales el caudal de amina necesario para lograr la separacion
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deseada varia muy poco para poder cumplir el requisito, teniendo en cuenta un margen de
seguridad del 75%. Ademas, anteriormente se habia considerado una temperatura de ingreso
del gas arbitraria de 40°C, para que no sea necesario incluir un intercambiador de calor mas, se
propone que el gas ingrese a la temperatura que sale del absorbedor de amoniaco.
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Requerimiento
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Grafico 6 - 9. Concentracidn de sulfuro de hidrégeno en el efluente del absorbedor en funcién del

caudal de amina para diferente nimero de etapas.

Se utilizard una torre de 16 etapas que requiere para la separacién un caudal de amina de 6970
kg/h, lo que equivale a 6.997 m3/h. Resulta una torre de 7.3 m de altura de relleno y 0.6 m de
diametro. En la tabla 6-2 se detallan las caracteristicas de la corriente gaseosa de salida del

absorbedor.

Tabla 6 - 2. Corriente de salida del absorbedor de H,S para una T amina= 37°C.

G6
Caudal total (kg/h) 887.50
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0

Caudal H, (kg/h) 48.396
Caudal CO (kg/h) 763.31
Caudal H,0 (kg/h) 11.939

Caudal CO, (kg/h) 4.150
Caudal CH, (kg/h) 43.224
Caudal N, (kg/h) 16.414

Caudal NH; (kg/h) 0.015
Caudal H,S (kg/h) 0.00065
Presion (Pa) 500000

Temperatura (°C) 37.17

Dado que la amina sale del absorbedor a 65°C, el separador flash operard a la misma
temperatura. Este separador da buenos resultados en cuanto a la recuperacién de la amina para
ser reutilizada en el proceso (tabla 6-3).
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Tabla 6 - 3. Corriente de amina regenerada a T= 65°C.

L8
Caudal total (kg/h) 6950.50
Caudal Char + Cenizas(kg/h) 0
Caudal H, (kg/h) 0
Caudal CO (kg/h) 0.001
Caudal H,0 (kg/h) 5676.3
Caudal CO, (kg/h) 4.044
Caudal CH, (kg/h) 0
Caudal N, (kg/h) 0
Caudal NH; (kg/h) 0
Caudal H,S (kg/h) 0.023
Caudal MEA (kg/h) 1270.1
Presion (Pa) 100000
Temperatura (°C) 65

Diseno de intercambiadores de calor

Introduccion

El andlisis pinch, es una metodologia para optimizar la recuperacién energética en un proceso
guimico industrial, minimizando la inversidn de capital. A través de un disefio correcto de la red
de intercambiadores de calor, el analisis pinch indica de qué modo se pueden aprovechar
aquellas corrientes calientes y frias de una planta, para intercambiar calor entre ellas,
minimizando asi el uso de servicios de calentamiento o enfriamiento.

El primer paso en el procedimiento es establecer los objetivos energéticos para después realizar
el disefio que se ajuste a éstos. Dentro de los objetivos energéticos es fundamental establecer
el punto pinch, que es el punto mas restringido de la red de intercambio de calor que
proporcionara la informacidn necesaria para comenzar a disefiar. Las mejoras obtenidas gracias
a este método se extienden desde proyectos de recuperacion de calor hasta cambios en las
condiciones de operacion, todo esto respaldado por una mejor comprension del proceso.

Este analisis esta basado en la primera y segunda Leyes de la termodindmica. La Primera Ley, la
de conservacién de la energia, proporciona la ecuaciéon de la energia para el cdlculo de la
variacion de entalpia de las corrientes que atraviesan el intercambiador de calor, permitiendo
cuantificar de manera inequivoca la posibilidad de recuperacion de energia en un proceso. La
Segunda Ley permite conocer la direccién del flujo de calor. Esto implica que la energia calorifica
solo puede fluir en la direccién de la corriente caliente a la corriente fria, lo que prohibe el cruce
de temperaturas entre dichas corrientes a través de la unidad de intercambio.

Los datos necesarios en el analisis pinch son los de las corrientes en el proceso que va a ser
analizado, es decir, las corrientes que necesitan ser calentadas o enfriadas. Son necesarias las
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temperaturas de entrada y salida y la capacidad de flujo de calor de la corriente (flujo masico
por el calor especifico de la corriente). Una vez obtenidos estos datos se puede comenzar el
calculo para el consumo minimo de energia requerido.

El drea de intercambio de calor es inversamente proporcional a la diferencia de temperatura
minima. Por lo tanto, un valor muy pequefio de AT, implicaria intercambiadores de calor muy
extensos y de elevado coste. Por otro lado, los caudales de fluido de intercambio a utilizar
disminuyen a medida que el drea de intercambio aumenta (AT, decrece).

Requerimientos energéticos

Lo primero que se realizara serd evaluar si la mezcla de gases que llega a la zona de reduccién lo
hace con la temperatura supuesta de 927°C. Para ello se plantea el camino termodinamico
detallado en el grafico 6-10.

Reactivos Productos
Te Ts
Secado Elevacion de
. Productos
Pirdlisis Te la T delos
Combustion productos

Grafico 6 - 10. Camino termodindmico para alcanzar las condiciones de reduccion.

La ecuacién 6-1 describe el proceso. En este caso como el rango de temperaturas es muy amplio,
ade temperatura ambiente, a la que se supone que estan los reactivos hasta los 927°C a los que
se quiere llegar, el cp se expresa como funcidn de la temperaturay la diferencia de temperaturas
se transforma en un diferencial T (dT), debiéndose resolver una integral.

Wbhiomasa Wiymedaad Anzo + AHpirédlisis(Te)Wbiomasa +
AHcomb(Te) ER Whiomasa + Y, Wproducto; fTT:ef cp; dT =0

Ecuacion 6- 1

Con los datos de las tablas 6-4 y 6-5 es posible calcular la temperatura Ts que alcanzan los
reactivos.

Tabla 6 - 4. Datos para el calculo del calor en las zonas de secado, pirdlisis y combustion.

AH comb -17991.2 klJ/kg seco?
AH pirdlisis 1550 kJ/kg seco®
AH,0 2258 kl/kg
Humedad biomasa 12.69%
ER 0.25
Whbiomasa 1222.17 kg/h

2 (Moya Lépez, 2013)
3 (Daugaard & Brown, 2003) — Se toma un promedio entre el valor de pirdlisis para madera de roble y
pino dado que nuestra biomasa posee una composicion similar.
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Tabla 6 - 5. Composicion de la corriente de entrada a la zona de reduccién.

Especie Caudal molar

Char 5.477 mol/s
H, 0 mol/s
co 0 mol/s
H,O 6.906 mol/s
Cco, 4.524 mol/s
CH, 1.905 mol/s
N, 0.163 mol/s

Finalmente, considerando 298 K como temperatura de referencia, se obtiene que la
temperatura Ts es de 1355 K (1082°C). Los productos de la zona de oxidacién llegan a la zona de
reduccién con una temperatura mayor a la supuesta, lo que quiere decir que no es necesario
suministrar calor a la corriente de aire que ingresa. En este caso no se han considerado pérdidas
de calor hacia el entorno, lo que provocaria que dicha temperatura disminuya y que se asemeje

a la temperatura supuesta al realizar los célculos.

Intercambio de calor

En la tabla 6-6 se detallan las caracteristicas y requerimientos de las corrientes que deben

intercambiar energia.

Tabla 6 - 6. Requerimientos para intercambio energético.

Corriente Cambio de T [2C] mcCp [KW/K] H [KW]
693 - 80
Entrada de gas a torre de 0.72 4414
lavado N
Enfriamiento
Entrada de agua a torre de 49.79% - 31 7744 48
lavado
Entrada de agua E! Enfriamiento 1.739 -22.4
absorbedor de amoniaco
65 - 37
Entrada amina regenerada 9
7.778 -225.6
a absorbedor de H,S .
Enfriamiento
. 37- 600
Entrada de gas a ciclo 0.495 278.7

combinado .
Calentamiento

* Temperatura resultante de la mezcla de corrientes de agua antes de la torre de enfriamiento.

Dichas corrientes pueden encontrarse en el diagrama del grafico 6-11.
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Grafico 6 - 11. Diagrama del proceso de gasificacion.

Una vez recopilados los datos de las corrientes implicadas en la red de intercambio de calor se
realiza el diagrama H vs T que se muestra en el grafico 6-12. Para crear dicha curva se utilizé el
programa Hint. Esta grafica es una representacion de la temperatura frente a la entalpia, la cual
ayuda a visualizar mds facilmente el intercambio de calor producido entre las corrientes frias y
calientes.
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Grafico 6 - 12. Curvas compuestas para el analisis Pinch.

La diferencia de temperatura minima entre las curvas compuestas fria y caliente afecta a los
requerimientos de calor externos, y al tamafio de los intercambiadores de calor. Sin embargo,
Unicamente los intercambiadores de calor en punto pinch deben operar a valores de AT de hasta
AT, por ser este el punto mas restringido de la red de intercambio.

Para lograr satisfacer las necesidades energéticas deben utilizarse 3 intercambiadores de calor
y una torre de enfriamiento. Se considera que el agua que sale del separador de amoniaco que
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debe ser reutilizada se enfriara en una torre de enfriamiento junto con las corrientes de agua
auxiliares utilizadas en los intercambiadores n°2 y n°3.

El valor del AT, para operar con el menor costo posible y menos area es de 49°C. Se disefian el
intercambiador n21 teniendo en cuenta dicho valor. Para los intercambiadores donde debe
utilizarse una corriente auxiliar de agua (intercambiador n22 y n23) debido a que las
temperaturas de entrada y salida de las corrientes son cercanas, no se puede operar con dicha
diferencia de temperatura y se designa un AT, de 6°C.

El disefio de los intercambiadores de calor se realizé en el programa Hint, donde para cada
intercambiador se selecciond la ubicacion de los fluidos, las correlaciones adecuadas, los
requisitos de temperatura y las caracteristicas de cada fluido.

A continuacidn, se detalla la operacion de cada equipo disefiado (tablas 6-7 a 6-10).

Tabla 6 - 7. Intercambiador de calor 1.

Intercambiador 1
Entrada de gas a torre de lavado

Corriente caliente

Caudal [kg/s] 0.42
T entrada [2C] 693 T salida [2C] 302.5
Corriente fria Entrada de gas a ciclo combinado
Caudal [kg/s] 0.25
T entrada [2C] 37 T salida [2C] 600
Calor removido Area de intercambio
(K)/s] | 254 | [m?] 14.6

Tabla 6 - 8. Intercambiador de calor 2.

Intercambiador 2

Corriente caliente Entrada de gas a torre de lavado
Caudal [kg/s] 0.42
T entrada [2C] 302.5 T salida [2C] 80
Corriente fria Agua de enfriamiento
Caudal [kg/s] 0.89
T entrada [2C] 31 T salida [2C] 70
Calor removido 145 Area de intercambio 7.5
[KJ/s] 7 , [m?]

Tabla 6 - 9. Intercambiador de calor 3.

Intercambiador 3

Corriente caliente Entrada amina regenerada a absorbedor de H,S
Caudal [kg/s] 1.93
T entrada [2C] 65 T salida [2C] 37
Corriente fria Agua de enfriamiento
Caudal [kg/s] 2.17
T entrada [2C] 31 T salida [2C] 55
Calor removido 217.5 Area de intercambio 17.2
[KJ/s] , , [m?]
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Tabla 6 - 10. Torre de enfriamiento de agua.

Torre de enfriamiento

Caracteristicas operativas

Caudal de Agua 19.67 K,.a [kg/m>h] 1800
[m*/h]
Caudal de Aire sin 5 Potencia del 673
humedad [kg/s] compresor [W]
Caida de presion del 142 Area transversal 1.5
gas [Pa] [m?]
Agua de reposicion 0.15 Altura [m] 6
[kg/s]
Niog 2 Hiog [M] 2.83
Caracteristicas de las corrientes
Aire Entrada Salida
Thbs [2C] 38 42
Tbh [2C] 28 42
% Humedad 48 100
Y’ [kg agua/kg aire seco] 0.02 0.05
H [KJ/kg aire seco] 90 186
Agua Entrada Salida
T[°C] 49.79 31
Caferias

Introduccion

Los elementos designados para la conduccidn de fluidos son los cafios y los tubos. Los primeros
estan normalizados y se designan por el didmetro nominal y el espesor de pared mientras que
los otros son elementos no normalizados.

En instalaciones industriales los cafios son los que se usan para la conduccién de fluidos, y al
estar normalizados y tener Unico el didmetro exterior para cada medida de diametro nominal,
permite el uso estandar de los elementos accesorios para el conexionado y cambio de direccion,
como también las vdlvulas para interrupcion y control de flujo. Los tubos son empleados en
equipos como intercambiadores de calor, caldera, condensadores, etc.

Los materiales de los elementos para la conduccién de los fluidos se pueden clasificar en:

e Ferrosos: Algunos ejemplos son acero al carbono, acero aleado, acero inoxidable, hierro
fundido y hierro forjado

e Noferrosos: Se destacan el cobre, latén, bronce, cuproniquel, plomo, aluminio y titanio.

e Plasticos: Algunos ejemplos son polietileno de alta y baja densidad, policloruro de vinilo
y teflon.

e Otros: Como por ejemplo la ceramicay el caucho
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Canerias de acero

Es el tipo de conductor de fluido mas utilizado en la industria por su resistencia a la presion
interior y a la temperatura. Existen diversos tipos, entre ellos se encuentran:

- Acero al carbono. El rango de temperatura de trabajo es de - 30°C a 400°C. Estos aceros
tienen porcentajes de Mn (hasta 0,9%) y Si (hasta el 0,1%). El Mn incrementa los limites
de fluencia y rotura, es decir mayor resistencia mecanica. El Si aumenta la resistencia a
la oxidacion a alta temperatura.
- Acero aleado: Se clasifican en tres tipos.
I Aceros de Baja Aleacién: hasta 5% de elementos adicionales.
Il. Aceros de Media Aleacién: entre 5% y 10% de elementos adicionales.
Ill.  Aceros de Alta Aleacién: mas del 10% de elementos adicionales. En este ultimo
tipo se encuentran los aceros inoxidables.
La utilizacion de este tipo de acero para cafierias, cuyo costo es mayor que la de acero
al carbono se justifica para:
l. Altas Temperaturas, > 470°C
Il. Bajas Temperaturas, < -30°C
lll.  Altaabrasion
V. Alta Peligrosidad
V.  Alta Corrosion
VL. Para evitar contaminacién

En cuanto a la forma constructiva de los cafios, estos pueden ser con o sin costura. En el primer
caso, el cafio se construye a partir de una chapa de acero que es conformada en frio mediante
rodillos exteriores, luego es soldada mediante diferentes métodos. Al presentar una unién
soldada a lo largo de su pared, la resistencia a la presién interna depende del tipo de soldadura
y es menor que la de los tubos sin costuras. En el caso de la forma constructiva sin costura, el
cafio se construye a partir de un tocho de acero que es introducido a temperatura en un tren
laminador, que mediante rodillos exteriores y un punzén interior se va conformando el cafio.
Hecho el punzonado del tocho, este se vuelve a laminar para darle las dimensiones definitivas
al cafio. Al ser una sola pieza sin presentar uniones en su circunferencia tiene la maxima
resistencia a la presidn interna que se puede obtener.

Aceros inoxidables

Debido alas altas temperaturas del proceso y corrosidén que puede originarse en las cafierias, se
centrara el andlisis en los aceros inoxidables.

El acero inoxidable puede ser clasificado en cinco familias diferentes; cuatro de ellas
corresponden a las particulares estructuras cristalinas formadas en la aleacién: austenita,
ferrita, martensita y duplex (austenita mas ferrita); mientras que la quinta son las aleaciones
endurecidas por precipitacién, que estan basadas mas en el tipo de tratamiento térmico usado
gue en la estructura cristalina. A continuacion, se presenta una tabla con las caracteristicas de
cada uno (tabla 6-11).
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Tabla 6 - 11. Caracteristicas de aceros inoxidables.

Clase Composicion

Caracteristicas

Martensiticos - Cromo 10.5a18%
- Carbono hasta 1.2%

Moderada resistencia a la corrosion y
endurecibles por tratamiento térmico
y por lo tanto se pueden desarrollar
altos niveles de resistencia mecanicay
dureza. Son magnéticos. Debido al alto
contenido de carbono y a la naturaleza
de su dureza, es de pobre soldabilidad
Después de ser tratados para
endurecimiento, generalmente son
utilizados en procesos de maquinado y
formado en frio.

Ferriticos - Cromo 10.5a30%
- Carbono hasta 0.08%
- Pueden contener
molibdeno, silicio, aluminio,
titanio y niobio

Austeniticos - Cromo 16 a 26%
- Carbono 0.03 a 0.08%

Resistencia a la corrosiéon de moderada
a buena, la cual se incrementa con el
contenido de cromo y en algunas
aleaciones de molibdeno. Endurecidos
moderadamente por trabajo en frio;
no pueden ser endurecidos por
tratamiento térmico. Las aleaciones
ferriticas  son magnéticas.  Su
soldabilidad es pobre por lo que
generalmente se limitan las uniones
por soldadura a calibres delgados.
Usualmente se les aplica un
tratamiento de recocido con lo que
obtienen mayor suavidad, ductilidad y
resistencia a la corrosion.

Excelente resistencia a la corrosion.
Endurecidos por trabajo en frio y no
por tratamiento térmico. Excelente
soldabilidad. Excelente factor de
higiene y limpieza. Formado sencillo y
de facil transformacion. Tienen la
habilidad de ser funcionales en
temperaturas extremas (hasta 925 C).
y bajas temperaturas previniendo la
fragilizacion. Son esencialmente no
magnéticos. Pueden ser magnéticos
después de que son tratados en frio.
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Duplex -

Tabla 6 — 11. Continuacion.

Cromo 18 a 26%

Niquel 4.5 a 6.5%

Pueden adicionarse
nitrégeno, molibdeno,
cobre, silicio y tungsteno.

Son magnéticos.

No pueden ser

endurecidos por tratamiento térmico.

Buena soldabilidad.

La

estructura

duplex mejora la resistencia a la
corrosion de fractura bajo tension en
ambientes con iones de cloruro.

Endurecibles -
por -
precipitacion

Cromo 12 2 18%

Niquel 4 a 9%

Elementos  tales como
molibdeno, titanio,
nitrégeno, cobre, aluminio,
tantalo, boro y vanadio.

Moderada a buena resistencia a la
corrosién. Muy alta resistencia. Buena
soldabilidad. Magnéticos.

Seleccidon de materiales de canerias

La seleccién del material a emplear en una cafieria de acero estd en funcion del uso del cafio, la
presién interior, la temperatura del fluido y su agresividad. A continuacién, en la tabla 6-12 se
detalla para cada corriente la presidon y temperatura especiales. Luego en funcion de ellos se
seleccionaran los canos.

Tabla 6 - 12. Caracteristicas de las corrientes a transportar por cainerias.

Corriente Presion max. [KPa] Temperatura max. [°C]
Entrada A.S.U 100 25
Salidas A.S.U 100 25
Salida gasificador 100 693
Salida gas ciclon 100 693
Agua de reciclo e intercambiadores 300 70
Salida gas torre de lavado 100 44
Salida gas absorbedor de amoniaco 300 40
Salida gas absorbedor de sulfuro de 500 66
hidrogeno

Amina regenerada 500 66
Salida gas destilador flash 500 66

Debido a las propiedades mencionadas anteriormente el acero que se adecua a las condiciones
de operacién es el 304. El acero 304 es del tipo austenitico, tiene propiedades adecuadas para
gran cantidad de aplicaciones. Se recomienda para construcciones ligeras soldadas que
requieran buena resistencia a la corrosiéon. Tiene buen desempefio en temperaturas elevadas
(800 a 9002 C) y buenas propiedades mecanicas.
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Diametro de las canerias

El didmetro de las cafierias se determina en funcidn de la velocidad de los fluidos que circulan
por ella. Para liquidos la velocidad sugerida es entre 1.5 y 3 m/s mientras que para gases es entre
9y 30 m/s.

Los caudales del gas de sintesis desde la salida del gasificador hasta la entrada al ciclo combinado
se encuentran entre 0.5 y 0.4 m3/s. El caudal de aire a la entrada del gasificador es
aproximadamente 0.1 m3/s

Los caudales de agua varian entre 2 y 7 m3/h mientras que el caudal de amina es
aproximadamente 7 m/h.

Para el célculo del didametro se utilizara el valor inferior del rango de velocidades de los fluidos
y el punto medio de velocidades sugeridas. Luego se evaluard si el maximo caudal del intervalo
cumple la velocidad sugerida para el didmetro seleccionado en el paso anterior.

Tabla 6 - 13. Transporte de fluidos de proceso por caiierias.

Diametro Cumple / No
. Diametro normalizado cumple
Fluid Caudal
uido auda calculado [mm]  préximo (Sch 40) velocidad
[mm/pulgadas] sugerida
L Min: 0.4 m3/s C(19.6 m/s)
Gasd t 160.6 161.2/6
as de sintesis Max: 0.5 m3/s / C(24.5m/s)
Aire 0.1 m?/s 80.8 83.4/3 C (18.3 m/s)
Min: 2 m3/h C (2.6 m/s)
A 17.7 18.6 /0.5
gua Max: 7 m3/h / NC (9 m/s)
Amina 7 7 m3/h 7 33.2 386/1.5 - C(1.7m/s)

En el Unico caso que no se cumple la velocidad sugerida para todo el rango es para el agua. Se
evaluara a continuacion que didametro debe utilizarse en funcién de caudal de operacién.

Un didmetro de 18.6 mm (1/2 pulgadas sch 40) sirve para caudales que se encuentran entre los
1.47 y 2.93 m3/h. Para caudales entre 2.4 y 4.8 m3/h debe utilizarse (3/4 pulgada sch 40). Para
caudales entre 3.8 y 7.6 m3/h debe utilizarse un didmetro de 30.02 mm (1 pulgada sch 40). Como
se puede observar, los rangos de caudal se superponen entre los diametros mencionados. Para
un disefio conservador cuanto frente a un caudal se puedan elegir dos didametros diferentes, se
elegira el mayor.

Tabla 6 - 14. Caracteristicas de cafierias. (Vendedora de materiales de acero S.A. VEMACERO)

Diametro nominal Diametro externo x espesor Peso tedrico [Kg/m]
[mm]
%" Sch. 40S 21.34x 2.77 1.288
%’ Sch. 40S 26.67 x 2.87 1.710
1”” Sch. 40S 33.40x 3.38 2.541
3" Sch. 408 88.90x5.49 11.466
6’ Sch. 40S 168.30x 7.11 28.697
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Impulsion de fluidos

Liquidos

Para impulsar fluidos liquidos es comun utilizar bombas. Existen diferentes tipos de bombas
como son las dinamicas (centrifugas o periféricas) y las de desplazamiento positivo (alternativas
o rotatorias).

e Bombas dindmicas. En este tipo de bombas se aumenta la energia cinética del liquido
mediante un rodete giratorio, que todavia en el interior de la bomba se transforma en
energia de presion. En ellas el liquido puede circular libremente a su través, pues recibe
la energia por accién de giro que le comunica un disco giratorio a gran velocidad, sin
necesidad de ser confinado en espacios interiores. Las turbobombas se clasifican en
bombas centrifugas, helicocentrifugas y axiales en funcién de la trayectoria que siga el
fluido a lo largo del rodete giratorio.

e Bombas de desplazamiento positivo. En este tipo de maquinas el liquido es introducido
y confinado en un cierto espacio de la bomba, donde se le comunica la energia, siendo
desplazado a continuacidn hasta la zona de expulsidn. Este tipo de bombas proporciona
una cantidad constante de liquido en cada embolada o revolucién de la parte moévil, sin
que el liquido pueda circular libremente a través del cuerpo de la bomba. Esta,
I6gicamente, no puede funcionar con la salida cerrada y si se quiere disminuir o suprimir
el caudal sin parar la bomba, es necesario recircular parte o todo el liquido bombeado,
respectivamente.

En el presente trabajo las principales bombas deben ubicarse para la impulsion de fluidos a los
absorbedores y a la torre de enfriamiento de agua. Las bombas que se seleccionaran serdn
bombas centrifugas, las cuales son muy comunes en la industria.

Para cada caso debe calcularse la altura de disefio (Hdis) y buscar por catdlogo una bomba que
cumpla con los requerimientos, es decir, que su altura desarrollada (Hdes) sea igual o mayor que
Hdis para el caudal que se maneja. La altura de disefio se calcula a partir de la ecuacion 6-2, en
la cual el primer término del segundo miembro estd relacionado con la energia cinética, el
segundo con la energia potencial, el tercero con la diferencia de presién que se requiere lograr
y el cuarto con las pérdidas por friccion. En todos los casos a calcular se despreciara la diferencia
de velocidades del fluido, se considera que no existen reducciones ni expansiones del didametro
de la cafieria, por lo que el primer término se cancela. Ademas, se cancelara el cuarto término,
correspondiente a las pérdidas de carga en cafierias y accesorios. Posteriormente, para salvar
esta consideracion y la pérdida de carga que presentan los equipos se calculara la potencia de
las bombas principales y se adicionara un 20% mds para obtener una estimacion de la potencia
real consumida. En general las bombas se seleccionaran con un Hdes>Hdis, como en la operacion
las alturas deben ser iguales se regula el punto de operacidn con valvulas.

=W 1A AP Ev
Hdis=——=-—+
g9 249

Ecuacion 6 - 2. Calculo de la altura de diseno.
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Torre de lavado

Si se observa el diagrama tecnoldgico el primer equipo al que le debe llegar liquido para su
operacion es la torre de lavado. La diferencia de alturas entre el punto “2” y “1” (gréfico 6-13)
es de 0.6 m y la diferencia de presidn es 0, por lo que se considera que no es necesaria la
implementacién de una bomba, ya que, posicionando el tanque de almacenamiento de agua a
una altura superior a 0.6 m el fluido alcanzara la altura requerida.

r|2r|

Grafico 6 - 13. Esquema de la torre de lavado.
Absorbedor de amoniaco

El siguiente equipo que requiere la impulsidn de fluidos es el absorbedor de amoniaco (gréfico
6-14). En la tabla 6-15 se observan las caracteristicas tenidas en cuenta.

Tabla 6 - 15. Caracteristicas absorbedor de amoniaco

lll" IIZ"
Altura (m) 0 8.5*
Presidn (Pa) 101325 300000
Caudal (m3/h) 6.55
Densidad (kg/m?3) 1000
r|2r| |
1
Absorbedor
de
amonlaco
r|1r| .\_\_\_\_‘_‘_'_'_r'___-

T

Grafico 6 - 14. Esquema del absorbedor de amoniaco.

4 La altura obtenida para el relleno de la torre fue de 7.8 m, se considera 8.5 m considerando el resto del
equipamiento de la torre y un margen para los calculos.
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Empleando la ecuacidn 6-2 se obtiene que Hdis es 28.75 m. Con esta informacion y el caudal que
se maneja se deben consultar catalogos para bombas con el fin de obtener la que se adecue a
las necesidades.

La marca Pedrollo ofrece bombas para fluidos limpios, como es el caso para este absorbedor,
que opera con agua de torre. En su catdlogo se muestran las curvas caracteristicas para una
familia de bombas (grafico 6-15). Si se ingresa a dicho grafico con el caudal de agua que debe
ser bombeado y la altura de disefio que se requiere se puede sefialar el punto de operacion.
Para dicho punto de operacidn es adecuado el uso de la bomba CP660M, ya que su Hdes>Hdis
y el punto de operacién puede regularse mediante una valvula.

CURVAS Y DATOS DE PRESTACIONES 60Hz n=3450min"' H5=0m
:Il 1 1 1 1 ? 1 1 1 1 1|I: 1 1 1 1 1|E 1 1 1 1 zl: 1 1 1 1 |E 1 1 1 1 SII: 1 1 1 1 --Il\}E 1 1 1 1 l'II:: 1 1 1 1 l'IilslgjlrrI
] 5 ] 15 20 i 30 a5 mpg.om.
ED 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 %
CPETD B
1 L
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Grafico 6 - 15. H des para familia de bombas Pedrollo.

El catdlogo también presenta una tabla (tabla 6-16) en la que se sefiala la potencia consumida
por la bomba seleccionada y otra (tabla 6-17) en la que se muestra el consumo en amperes,
mediante el cual puede calcularse la potencia bruta consumida.
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Tabla 6 - 16. Caracteristicas de la familia de bombas Pedrollo.

MODELO POTENCIA (P2) m¥h 0|06 |12 24|36 |48 |54 |60 66| 72|78|90]296
Meonofasica Trifasica kW HP A Q Ifmin L} 10 | 20 | 40 | 60 | 80 | 90 | 100 | 110 | 120 | 130 | 150 | 160
CPm 600 CP 00 0.37 | 050 22 |21 | 2|18 |15 N
CPm 610 CP610 0.60 0.85 ez 285 28 rr 25 22 19 17
CPm 620 CP620 D.75 1 35 34 33 31 (285(255(235| 21
CPm 650 CP 650 11 1.5 40 - 39 38 36 | 330 | 31.2 | 288 | 26
CPm 660 CP 660 1.5 2 H metros| 48 - | 45| 46 | 44 | 41 | 395|375 | 35 32
CPm 670 CP670 2.2 3 IE3 56 - | 555 |545|525| 50 | 485 465 | 44 | 415 38
CPm 650M CP650M 1.1 1.5 33 - - 32 31 30 | 29 28 | 265 25 23 19
CPm 660M CP660M 1.5 2 44 - - 43 42 | 40 39 38 37 | 355 | 34 |295)| 27
CPm 670M CPs670M 2.2 3 53 = = 52 51 |49.5|485 | 475 465 45 |435| 39 36

Q=_Caudal H= Altura manométrica total HS = Altura de aspiracidn Tolerancia de las curvas de prestacidn segdn EN 1509906 Grado 3B,

A (Clase de rendimiento del motor trifasico (IEC 60034-30-1)

Tabla 6 - 17. Consumo familia de bombas Pedrollo.

CONSUMO EN AMPERIOS

MODELO TENSION MODELO TENSION

Monofasica 220V nov 127V Trifasica 220V 380V 220V 440V
CPm 600 2.7TA 5.5A 5.2A CP 600 1.8A 1.04 2.0A 1.2A
CPm 610 4.0A4 8.0 A B.0A CPs&10 2.8A 1.6 4 264 1.54
CPmé620 6.0A 12.0A 10.0 A CP620 4.2A 2.4A 4.2A 24A
CPm 650 B.BA 17.6 A 16.7 A CP 650 6.9 A 4.0A 5.8A 3.2A
CPm 650M 8.8 A 17.6 A 16.7 A CP650M 6.9A 4.0A 584 3.2A
CPm 660 9.7 A 20.0A 19.0 A CP 660 76A 4.44 6.4A 41A
CPm 660M a7 A 19.04 18.4 A CP 660M 7.6A 4.4A 6.44 41A
CPm 670 13.2A 25.0A 22.8A CP&70 10.0 A 5.84 8.6 A 5.0A
CPm 670M 12.0 A 25.0A 22.8A CP670M 92.0A 5.2A 7.0A 4.0A

Para la bomba seleccionada P2=1.5 kW y el consumo de corriente es de 4.4 A para el modelo
trifasico (380 V). La potencia bruta consumida entonces es el producto entre la corriente y la
diferencia de potencial, igual a 1.67 kW. Se puede decir entonces, que la eficiencia de la bomba
es de aproximadamente el 90%.

Absorbedor de sulfuro de hidrégeno

El siguiente equipo que requiere laimpulsién de fluidos es el absorbedor de sulfuro de hidrégeno
(gréfico 6-16). En la tabla 6-18 se observan las caracteristicas tenidas en cuenta.

Tabla 6 - 18. Caracteristicas absorbedor de sulfuro de hidrégeno.

g g
Altura (m) 0 8.5°
Presidn (Pa) 101325 500000
Caudal (m3/h) 6.995
Densidad (kg/m3) 1000
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Grafico 6 - 16. Esquema de absorbedor de sulfuro de hidrégeno.

Absorbedos
de
sulfuro
de
hidrageno

Empleando la ecuacién 6-2 se obtiene que Hdis es 49.13 m=50 m. Se consulté al catdlogo de
bombas de marca HM. La informacién en este se presenta en forma de tablas y no de curvas
(tabla 6-19). De ellas la que se adecua a las necesidades es el modelo 10HMO05S M (existe en dos

tipos de aceros). La potencia consumida es 2.2 kW segun el catalogo.

Tabla 6 - 19. Caracteristicas de bombas HM-S

CURVA / CURVE / COURBE

Modelo | Model / Modéle P1 P2 1(A) ] Caudal / Flow / Débit (m#/h)

AIsia04 | Cod | Aistaier | Cod. [ ww | kw | cv | 125 25 fAsp imp 0 |12 17|23 |28 |34 |39|42|55|65|75|85|9s5| 1 |125] 14
JHM04ST | 7100 | 3HM0aN T | 7900 |07 o3 Joa| - Jzo[ta [ [T 201|278 | 263|243 | 217186148102
3HMO04s M | 7101 [ sHmoan m | root Jostfos Jorfas] - | - [ ] - 205|287 [27.3]255] 23 | 20 [18.1] 118
3HMO55T | 7102 [3HMosn T | moo2 Joss| o4 Joss] - Tzalaalo ] 365353 |335] 31 |27.8]24.1[18.2] 135
3HMO55 M | 7108 | 3SHMOSN M | 7902 |os3josforze] - | - [v [T 365 352|334 31 [27.8] 24 [19,1] 137
JHMOGST | 7104 [3HMOGN T | 7004 [ossfos o - Jze[os[] 1 435|416 305|365 | 327 |28.1|222] 154
IHMOG5 M | 7105 [3HMOGN M | 7005 [ o7 Jos Jor || - | - || 435 415|303 382323275217 151
3HMO7ST | 7105 | 3HMo7nNT | 7906 |oa4fors| 1 | - |27 [ 15 | 1 [ 1| _[53.1[523|s02[472[433[382 (317|228
3HM075 M | 7107 | sumorn m | roo7 Jossfossfossfan] - | - o] - % 51.7 [ 501 [47.6 [44.3] 40 [345[27.7] 201
3HM095 T | 7108 | 3HMOONT | 7908 |0.85] 1.1 [ 1.5 | - |35 |20 | 1" | 1 | 3695 67.6] 65 612|562 40.7 (414315
3HMO095 M | 7102 | 3HM09N M | 7e08 |103Jozs] 1 J4s | - | - [+ |+ | £ [ 66 [635[60.2]55.8 501 428342244
SHMO45T | 7110 [SHMOAN T | 7oi0 [osefos [or | - Jze 15 [e] o %293 — | — |274| 285|256 247|235 21.1]18.1]144] 08
stmoas M | 7111 [sumoanm | 7ent fo7s|os [z |sa |- | ew | §foaa] — |~ [o7.4]205]265¢6 285 2t4] 18 [121] o7
SHMO5ST | 7112 |SHMOSN T | 7912 |085]o7s| 1 | - |28 | 168 || 17 | S [378] — | — |36.7| 258|346 |33.8]|32.7| 30 |26.5] 22 | 164
5HM055 M_| 7113 |sHMosn M | 7e13 Joss]ozs] 1 Jea ] - | - [oe] 1 S == [malme el o [ ms e [
sHMOGS T | 7114 [sHMosn T | 74 Jroz] o fas] - Jae 20 o] o § 455 — | — [244]2e34]a23]a12]308 38.6]325]27.1] 204
SHMOGS M | 7115 | SHMOsN M | 7015 |108Jo7s] 1 [48 | - | - v« 1] §[#22] — | — [#1.7[«0.#[30.1[37.8]38.3]32.7| 28.1[22.4] 157
sHMO8ST | 7122 [sHMoenT | roe [13z] 1 [as] - Jaz [z o] o 5 804 — | — |58.4|56.0|555|53.8|52.1|47.7]|42.1|34.8)| 258
SHMOSS M | 7123 |SHMOBN M | 7017 [137]0ss| 12 [e0 [ - | - |+ | T | 2[588] — | — | 55 |53.2|51.3|405|47.5 | 424 |36.2 | 28.5| 187
SHM095T | 7124 |SHM0ONT | 7218 |128] 15| 2 | - |50 20 [vw| 17 | =[831] — | — |8a.1|647| 63 |61.3|50.2|544 482 [40.1] 20
SHM095 M | 7125 |sHMoon M | 7918 |18 i [asfes [ - | - [oe T 860 — | — |83.3|061.5|505|57.5|55.3| 50 |43.2|34.7| 246
10HM035 T | 7120 [1oHmo3n T mozo [ 13 [ oo s ] - Jaa |24 Je]re 12 — | = = =] =1 —=1=z2]323]312]208 282253 212172
10HMO03S M| 7131 | 10HM03N M 7821 |138] 11 [ 15 ea | - | - [eelve] [387] = | = | = | — | — | — | — | 32 |30.8|30.3| 28.4]28.5] 236 |20.1 [16.1
TOHMOAS T | 7132 | TOHMOAN T | 7922 | 1.7 | 15| 2 | - | 54 | 21 ||| [#28] — | — | — | — | — | — | — |42.3|40.5|30.6]36.3|33.7| 202|238 | 208
10HM045 M| 7123 [ 10HMoan M| 7e23 [1a2] s 2 Jaa | - wetw]| [418] — | — | — | — | — | — | — | 43 |41.6]4058|37.0| 3558|318 |27.3| 22
T0HMO5S T | 7134 | IOHMOSN T | 7924 [21a| 22| 3 | - |72 [e1 [oevw| [808] — | = | — | — | — | — | — |55.8|54.53|63.3|50.2|47.6 | 428 [37.1 |305
10HMO05S M| 7145 | 10HmMosN M| 7925 |222] 22 [ 3 [ - EES 80 | — | — | — | — | = | = | — [546| 53 [52.1|48.8] 48 [412[355 288
10HM06S T | 7146 | 10Hmoen T | 7e28 |22 22 a3 | - Tao|es Juw|rw| [res] = =] = =] =1 =1 = [es3]6s4[632]50.3]502]505]4358] 358
10HMO06S M| 7147 | 10HMoeN M| 7e27 |255] 22 3 s - 12 1% 78] — | = [ = [ = [ = =] = les8]e26]61.4]57.2]53.8]48.1 [412]332

Torre de enfriamiento de agua

Otro de los equipos que requiere impulsion es la torre de enfriamiento de agua. En la tabla 6-20
se observan las caracteristicas tenidas en cuenta.

5 La altura obtenida para el relleno de la torre fue de 7.3 m, se redondea a 8.5 m considerando el resto

del equipamiento de la torre y un margen para los cdlculos.
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Tabla 6 - 20. Caracteristicas torre de enfriamiento de agua.

“qn
Altura (m) 0
Presion (Pa) 101325 101325
Caudal (m3/h) 19.7
Densidad (kg/m3) 1000

-

2_¢_l

.,

Torre de
enfriamiento
de agua

s

Grafico 6 - 17. Esquema torre de enfriamiento de agua.

Empleando la ecuacion 6-2 se obtiene que Hdis es 6 m. En este caso se consultd el catalogo de
bombas de la marca Grundfos (grafico 6-18). A partir de las curvas se obtiene que la potencia
consumida para la impulsiéon del fluido es de 0.5 kW. Ademds, el catdlogo presenta tablas para
diferentes gamas (tabla 6-21) que sefialan que la potencia bruta del motor es de 0.75 kW. Esto

da una eficiencia aproximada del 66.7%.

Tabla 6 - 21. Datos eléctricos para diferentes gamas para la bomba marca Grundfos.

Datos eléctricos, gama alta

3 x 220-240A\/3 x 380-415Y V, 50 Hz

Py ha Mmax Factor de potencla n Lirranque
Tipo de bomba Tipo de motor [kw] A1 15 €05 7 [min] ﬁ_
NE 50-200/219 MMG 905-D 075 430/250 T30 0,63 910 29
Datos eléctricos, gama estandar 3x220-240A/3 x 380-415Y V, 50 Hz
P2 hn TMimdx Factor de potencia n larrangue
Tlpo de bomba Tlpo de motor [kW] Al 11 cos g [min] i
NE 50-200/219 MMG 905-E 075 3704215 703 072 910 35

6 La altura obtenida para el relleno de la torre fue de 5.66 m, se redondea a 6 m considerando el resto

del equipamiento de la torre y un margen para los cdlculos.
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Grafico 6 - 18. Curvas caracteristicas para bomba de marca Grundfos.

Gases

La diferencia fundamental entre la impulsion de un liquido y un gas reside en la posibilidad de
reducir volumen de este Ultimo por compresién, a costa de aumentar su densidad, fenémeno
gue no ocurre en la impulsidn de liquidos. Sin embargo, los principios esenciales del equipo de
bombeo de liquidos son los mismos que los del equipo de impulsiéon de gases, aunque los
detalles de construccidn de los respectivos aparatos puedan ser muy diferentes. En el intervalo
normal de presiones utilizadas para dicha impulsion, al ser la densidad del gas
considerablemente menor que la del liquido, se pueden utilizar velocidades de operacién mucho
mayores, asi como valvulas mas ligeras en las lineas de aspiracidn y descarga. Por otra parte,
dada la menor viscosidad del gas, existird una mayor tendencia a la produccién de fugas, por lo
gue serd necesario un ajuste mas preciso entre las partes fijas y moviles. Los aparatos destinados
a la impulsién de gases suelen clasificarse en tres grupos, segun sea el valor de la presion de
descarga:

e Ventiladores: presiones de 12 a 150 cm de agua.
e Soplantes: presiones inferiores a 2 bar.
e Compresores: presiones superiores a 2 bar.
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Esta clasificacion no es muy rigurosa, pudiendo hablarse indistintamente de ventiladores o
soplantes cuando el aparato de impulsidon produce una presion intermedia préxima a los dos
intervalos citados. Igual podria decirse respecto a las soplantes y compresores. A continuacion,
se brindan detalles de cada uno.

Ventiladores

Se utilizan para impulsar grandes caudales de gas a bajas presiones, sin que apenas se produzca
variacion en su densidad; de hecho, no comprimen practicamente el gas, sino que se limitan a
hacerlo circular. Los ventiladores se utilizan frecuentemente en las torres de humidificacion y
enfriamiento de agua. Se suelen clasificar segun la direccidn del flujo en axiales y centrifugos.

Soplantes

Los soplantes conocidos también como compresores de baja presién, son aparatos de impulsién
de gases que proporcionan presiones de hasta 2 bar. Existen diversos tipos, seglin sea el flujo
del gas. Los principales son: de desplazamiento positivo, centrifugos (de una sola etapa), axiales
(de multiples etapas) y de anillo liquido.

- Los soplantes de desplazamiento positivo son totalmente similares a las bombas de
desplazamiento positivo rotativas. Con ellas se logran razones de compresién (cociente
entre la presion de salida y la de entrada) de 4 aproximadamente, pudiendo suministrar
caudales comprendidos entre 0.5 y 200 m3/min (en las condiciones de entrada). Las
velocidades de giro son moderadas (1000 a 5000 r.p.m.). Los soplantes de
desplazamiento positivo, al igual que las bombas rotatorias, son esencialmente aparatos
de volumen constante con presién de descarga variable. El volumen o caudal
suministrado puede variarse solamente al modificar la velocidad de giro o recirculando
parte del gas.

- Los soplantes centrifugos son similares a las bombas centrifugas de una sola etapa. Para
conseguir aumentos apreciables de presion, dada la baja densidad del fluido que
impulsan, han de operar a gran velocidad de giro (entre 1000 y 30000 r.p.m.). Alcanzan
razones de compresién de 3 a 4.5, suministrando caudales comprendidos entre 30 y
30.000 m3/min.

- Los soplantes axiales proporcionan caudales de aire muy grandes (se han construido
hasta de 10° m3/min.) y se logra con ellas razones de compresién de 1.2-1.5 por etapa,
con un maximo de 6 aproximadamente por aparato. Su velocidad de giro oscila entre
500 y 15000 r.p.m. Los soplantes axiales de varias etapas son insustituibles cuando se
trata de conseguir caudales muy elevados de gas a baja presién. Su rendimiento llega a
ser un 10 % mayor que el de los equivalentes aparatos centrifugos de multiples etapas.
Sus principales desventajas son un limitado intervalo de operacién, mayor
vulnerabilidad a la erosién y la corrosion y mayor tendencia a la formacién de depdsitos.

- Los soplantes de anillo liquido suministran una presion no muy elevada (inferior a 4 bar),
y se utilizan frecuentemente como bombas de vacio, pues se consiguen en la zona de
aspiracion del aparato depresiones respecto a la presidon atmosférica de hasta 680 mm
Hg en una sola etapa. El liquido, ademds de servir de cierre hidraulico, desempena una
mision de refrigerante para eliminar el calor producido en la compresién, por lo que
debe renovarse constantemente. Tienen el inconveniente de que con gases solubles en
el liquido el caudal suministrado disminuye, perdiendo mucha eficacia.
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Compresores

Estos aparatos se utilizan para impulsar gases a presiones superiores a los 2 bar que pueden
incluso llegar a miles de bar. La obtencién de estas presiones tan elevadas requiere,
naturalmente, la utilizacion de varias etapas, ya que por razones econdmicas la razén de
compresidn conseguida en cada etapa no suele ser superior a 3 0 4. La compresién adiabatica
de un gas produce una considerable elevacién de temperatura. La liberacién de calor es menor
si la compresién es isoterma, lo que exige la total eliminacién del calor generado en la
compresion. Este aspecto térmico en el funcionamiento de los aparatos que impulsan gases
comprimiéndolos resulta de poca importancia en los soplantes, donde el aumento de presidn
no es muy elevado, pero adquiere mucha importancia en el caso de los compresores,
especialmente en los de desplazamiento positivo. Asi pues, puesto que una parte importante
del trabajo de compresion se convierte en calor, para tratar de aproximar la transformacién lo
mas posible al proceso isotermo (minima cantidad de trabajo requerido), el calor originado en
la compresién del gas se elimina en su mayor parte, procurando que en cada etapa el gas se
refrigere hasta alcanzar aproximadamente la temperatura de entrada al compresor. Los dos
tipos fundamentales de compresores son: los compresores alternativos (de desplazamiento
positivo) y los compresores centrifugos de multiples etapas.

- Los compresores alternativos son los mds utilizados en la industria quimica. Constan de
uno o mas cilindros en serie, segiin sean de una o varias etapas, respectivamente, cuyo
funcionamiento es totalmente similar al de las bombas alternativas. En los aparatos mas
pequefios, de una sola etapa, es suficiente una refrigeracién por aire, favorecida con la
instalacion de aletas exteriores. En los aparatos grandes, de multiples etapas, donde la
capacidad de refrigeracién es limitada, la refrigeracidn se realiza mediante
intercambiadores de calor conectados entre cada dos etapas. Este enfriamiento reduce
todavia mas el volumen del gas a la salida del cilindro de baja presion, por lo que los
cilindros de alta presidon son cada vez de menor tamafio. Operan a velocidades
relativamente bajas, de 200-600 r.p.m., con rendimientos elevados, hasta de 90% en los
compresores grandes. La regulacion del caudal se puede hacer recirculando parte del
gas o aumentando el volumen muerto del aparato.

- Los compresores centrifugos de multiples etapas (también conocidos como
turbocompresores) son analogos a las bombas centrifugas de multiples etapas. Los
compresores centrifugos suelen tener rendimientos comprendidos entre 70y 80 % y se
construyen con 5 a 8 etapas que giran a velocidades de 5000-10000 rpm. La regulacion
del caudal, como en las bombas centrifugas, puede conseguirse recirculando parte del
gas o cerrando la valvula de salida.

Unidad de separacién de aire

Existen diversas empresas que venden equipamientos para la separacién de aire utilizando la
tecnologia PSA. Una de ellas es la empresa Atlas Copco (ver catalogo en anexo). Su catalogo
expresa los caudales como suministro libre de oxigeno. Para ello se debe estimar el necesario
para el presente caso. Conociendo la cantidad de oxigeno en la corriente de salida principal, la
cual surge del modelado del reactor y es de 373.03 kg/h de oxigeno (de composicion molar 95%
0,). Conociendo las composiciones de las corrientes de entrada y salida puede calcularse la
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cantidad de aire necesario a la entrada del separador. Se plantean los siguientes balances de
masa:

Wentrada = Wdesecho + Wprincipal
WOZ,eWentrada = WOZ,deesecho + W02,prrincipal

(1 - WOZ,e)Wentrada = (1 - WOZ,d)Wdesecho + (1 - WOZ,p)Wprincipal

Donde:

Wo, e = 0.23
Wo,q = 0.01
W, p =0.956

Wo, pWorincipar = 356.61 kg/h > Wyrincipar = 373.03 kg/h

Se obtiene que W,y trqaa = 1604 kg/h. Para poder utilizar el catalogo, se considera que los
datos informados se encuentran en las condiciones de entrada al equipo, 20°C y 7.5 bar.
Entonces se obtiene que el caudal de aire es 177.52 m3/h de aire, lo que equivale a 140.24 m3/h
de nitrégeno, es decir, suministro libre de oxigeno. Para esto es adecuado el equipo OGP 200, el
cual posee un suministro libre de oxigeno de 175.0 m3/h ya que el OGP 160 tiene su limite
cercano al caudal utilizar.

Paraintroducir el aire al equipo es necesario un compresor capaz de comprimir el caudal de aire
necesario a la presion de 7.5 bar. La empresa de compresores ZEBRA presentan un catalogo, en
el que presentan los compresores en funcidén del caudal en condiciones normales que se
presenta en la tabla 6-22. Para el caso de la aspiracién de aire para el funcionamiento PSA el
caudal en condiciones normales es 23.78 Nm3/min. Por lo tanto, el modelo que se adecua a las
caracteristicas buscadas es el FU132AZ que consume una potencia de 132 kW.

Tabla 6 - 22. Compresores serie FU-Z’.
SERIE FU-Z | Compresores a tornillo de acople directo

MoTog ~ FLUIODCEERE-PRESION NiveL soNoro PESO
MODELO . i NETO
[kw | we | o075 oss | dBa largo x ancho x alto Kg.

g

|
FU22AZ [22 30 37 | 35 ][ 7543 1300 x BAO x 1130 600
FU3ITAZ 37 |[s0] 66 | 6.3 | 7543 1600 x 950 x 1250 | [ 920
FUSS5AZ 55 |75 | 104 | 96 | 7543 2250 x 1344 » 1694 | [ 2150
FU75AZ 75 |[100] 141 128 | 7543 2250 x 1344 x 1694 ] [ 2250
FUS0DAZ 90 |[125] 16.0 152 | 7543 2250 x 1344 x 1694 | [ 2450
FUT10AZ 110 ][150] 210 198 | 8043 2300 x 1450 x 1750] [ 3050
FU132AZ 132 ][ 180] 252 24 | 80+ 3 2300 x 1450 x 1750 [ 3200
FU160AZ 160 |[220] 287 276 | 8043 2900 x 1600 x 1800] [ 4050
FU1B5AZ 185 ][ 250] 320 304 | 80+ 3 2900 x 1600 x 1800] [ 4300
FU250AZ 250 |[350 425 420 || 85+3 3200 x 1050 x 2100] [ 4800

7 Los valores 0.75 y 0.85 corresponden a la presién maxima de trabajo y esta expresada en MPa.
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Absorbedor de amoniaco

El gas a la salida de la torre de lavado sale a una presidn de 1 atm y debe ingresar al absorbedor
de amoniaco a una presién de 3 atm como se muestra en el gréfico 6-19. El caudal de operacién
en 30.2 Nm3/min. Para la eleccién del compresor se utilizard la tabla 6-22. El modelo que se
adecua a las caracteristicas buscadas es el FU185AZ que consume una potencia de 185 kW.

Al

Absorbedor
de
amoniaco

Lig

o

Grafico 6 - 19. Esquema de impulsion del gas al absorbedor de amoniaco.

Gas

Absorbedor de sulfuro de hidréogeno

El gas a la salida del absorbedor de amoniaco sale a una presiéon de 3 atm y debe ingresar al
absorbedor de sulfuro de hidrogeno a una presion de 5 atm como se muestra en el gréfico 6-20.
El caudal de operacién es 27.4 Nm3/min. Para la eleccidon del compresor se utilizara la tabla 6-
22. El modelo que se adecua a las caracteristicas buscadas es el FU160AZ que consume una
potencia de 160 KW.

O

Lig

Lo

Absorbedo
Absorbedar de
de sulfuro
amoniaco de
hidrégeno
T/ "“"-’ ‘T
Gas

Grafico 6 - 20. Esquema de impulsion del gas al absorbedor de sulfuro de hidrégeno.
Torre de enfriamiento de agua
La caida de presién del aire en la torre de enfriamiento seguln se calculd en la seccién de disefio

es 142 Pa. La potencia del compresor necesaria es 0.67 kW. Se seleccionara un ventilador de 1
kW sobredimensionando el calculo.
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Calculo de potencia

Potencia generada

Una central térmica de ciclo combinado es una planta de produccién energia eléctrica basada
en dos ciclos térmicos diferentes: un ciclo de gas, denominado ciclo de Brayton, y un ciclo de
vapor, correspondiente al ciclo de Rankine. El calor no utilizado por uno de los ciclos (la turbina
de gas) se emplea como fuente de calor del otro (el ciclo agua-vapor que alimenta la turbina de
vapor). De esta forma los gases calientes de escape del ciclo de turbina de gas entregan la
energia necesaria para el funcionamiento del ciclo de vapor acoplado. Como se mencioné
anteriormente un ciclo combinado se compone de cuatro elementos principales que se pueden
observar en el gréfico 6-21: una turbina de gas, una caldera de recuperacion de calor, una
turbina de vapor y un sistema de refrigeracién (condensador) que completa el ciclo de vapor.
Esta configuracion permite un muy eficiente empleo de combustible, con rendimientos que
superan el 55%. El rendimiento se define como la energia aprovechada de la energia total que
contiene el combustible.

r Combusgible Turbina de gas

Camara de
combustion

R p—— |

I
1
I
|
I G enerador
I Compresor potential eléctiico
| |
| |
I I
| |
B S S A S RN R S SR R R S S S e e e L B l
Gases de escape
Caldera de
recuperacion Vapor

Ty

I

/

Turbina de G;gg:::r
vEpor
4— * !
L

Homba

Grafico 6 - 21. Esquema de una central de ciclo combinado.

Segun bibliografia la eficiencia de los ciclos combinados convencionales es del 57 al 61%. Para
realizar una estimacion de la potencia producida se considerara el 57% utilizando un criterio
conservador.

Tabla 6 - 23. Poder calorifico de las especies presentes en el gas de sintesis.

Caudal (kmol/h) Poder calorifico (KJ/kmol)

co 27.25 2.830.10°
CH, 2.69 8.027.10°
H, 24.00 2.419.10°
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Calculando la potencia que genera el gas, que es el producto del caudal por el poder calorifico
del componente (tabla 6-23), se obtiene que la potencia contenida en el gas es de 4354.61 kW.
Si se afecta este valor por la eficiencia se obtiene que se puede generar una potencia de 2482.12
kW.

Potencia consumida

Si se realiza la sumatoria de las potencias calculadas que consumen los compresores y las
bombas se llega a que su consumo es de 483 kW aproximadamente. A este valor se le adiciona
un 20% mas que considera las pérdidas de carga de los equipos y cafierias, y bombas o
compresores adicionales pequefios que se requieran para corrientes auxiliares. Resulta
entonces una potencia consumida de 580 kW.

Balance energético

Se plantea un balance energético en el que se considera que la energia neta producida es la
diferencia entre la energia total que puede generar el combustible afectado por la eficiencia del
ciclo combinado y el consumo que requieren los principales equipos de la planta.

Energia neta producida = Energia producida — Consumo
Energia neta producida = 1902 kW

Se obtiene que el balance energético resulta positivo, lo cual indica que casi un 77% de la energia
producida podra ser inyectada a la red eléctrica y solo un 23% requerira la planta para funcionar.
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Anexo

Capacidades calorificas de los componentes del gas de sintesis

Obtenidos de (Smith; Van Ness; Abbott, 1996)

Con2(T) 0.593 0.04 _
R 3.28+ 1000 T+ 1.10°5 T

Ecuacion 6- 3

CPu20(T) 1.5 0121 __,
R =347+ 1000 T+ 1.10°5 T

Ecuacion 6 - 4

CPoo2 (M) _ ¢ 4y, 1045 0.031

R 1000 | ~T.10°5

Ecuacion 6- 5

Coeia(T) _ | 50, 4 9081 2.164

_ 2
R ' 1000 T 1.1075

Ecuacion 6 - 6

C T 0.771 0.867
pChar( ) =1.771+

_ -2
R 1000 T 1.10-5

Ecuacion 6- 7
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Catalogo PSA Atlas Copco

Purozs dad axigana do FOD suministro o da owxgaso)
TIFO DE OGP

oGPe

OGP 10

OGP 14

oGPI1E

OGP 20

OGP 23

OGP 23

OGP 3E

OGP 45

OGP 5B
OGPEE
OGP a4
OGP 108
OGP 180

OGF 00

Presion efectiva de entrada de aire comprimido: 7.5 bar{g)108 psifg).
Presidn de salida de oxigeno: 5 bar(gh72 psilg).

Temperatura ambiente del aire: 20 °C/68 °F

Punto de rocio a presion en la entrada de aire: 3 °C/37 °F

Punto de rocio a presion del oxigeno: -50 °C/-58 °F

Cslidad del aire de entrada de la unidad 1.4.1 segin la norma

IS0 8573-1:2010.

Secador de refrigerante minimo necesario para preacondicionar

el aire de entrada.

Calidad tipica de oxigeno 1.2.1 segtin la norma ISO 8573-1:2010.

Limites de funcionamiento:

Temperatura ambiente minima: 5 °C/41 °F

Temperatura ambiente maxima: 45 °C/113 °F

Presion de entrada de aire comprimido maxima 10 bar{g)/145 psi(g).

OGP 2-200

Consulte |la tabla anterior para obtener
las dimensiones detalladas.

Disnensiones [An x Pr_w Al
pulg,
BEzI3ExE1 D

2ErFIEaGa0

BB FEaGh]

TEx¥lEx M2

NEx3EAxEES

5236 4xE0G

I5Az4TZxB2T
AT Fal2T

IE4zE1] x3E

194261 x5

g LE LR R ]

BArTHT2084

4 TET2004

W AxTETIMD
MWA=TET 1D [
WA= Tx !I!l_l]_
S ExBEEx 1260
5{5!“.5113@“

ETEx 1675 TE S

1675x 1675 1200

m
Ex
a97

BOT

4
2535
2635
2978

4078

G
e

TNE
10203

ez

i

Pagina | 197



Bibliografia

Agroanuncios. (s.f.). Venta de Orujillo en Malaga. Obtenido de
https://www.agroanuncios.es/pj33865/Venta-de-Orujillo-en-Malaga.html

Atlas Copco. (s.f.). Produccidn in situ de gases industriales. Generaciones de nitrégeno y
oxigeno . Obtenido de https://www.atlascopco.com/es-ar/compressors/products/Gas-
generator/PSA-oxygen-generator/OGP-PSA-oxygen-generator

Bonnet. (s.f.). Bonnet Suministros y Maquinarias S.L. CLASIFICACION DE LOS ACEROS
INOXIDABLES. Tenerife, Gran Canaria, Espafia . Obtenido de
http://www.bonnet.es/clasificacionacerinox.pdf

BROCK. (s.f.). Silos tolva comercial, sistema de manejo de granos. Catdlogo.

Condorchem Envitech. (s.f.). Eliminaciéon de NOx - Uno de los principales contaminantes.
Obtenido de https://blog.condorchem.com/eliminacion-de-nox/

Dewulf. (s.f.). Tolvas receptoras Miedema. Tolva receptora de hasta 28m3. Obtenido de
https://www.dewulfgroup.com/es/product/almacenamiento/tolvas-receptoras-
miedema/mh-24x

Fernandez, |. P. (Julio de 2006). Generacién termoeléctrica. Ciclos combinados. Gijén. Obtenido
de
http://ocw.uniovi.es/pluginfile.php/1012/mod_resource/content/1/1C_C12757_0910/
04_GT14_Centrales_termicas_de_ciclo_combinado.pdf

Grundfos. (s.f.). NB Bombas monobloc de aspiracion axial. 43-43. Obtenido de
http://www.gomezroco.com.ar/sources/pdf/grundfos/nb.pdf

INTA, Instituto Nacional de Tecnologia Agropecuaria. (Enero de 2017). Reutilizacion de residuos
sdlidos y semisdlidos del proceso de extraccion de aceite de oliva como enmienda
orgdnica de suelos. Obtenido de
https://inta.gob.ar/sites/default/files/inta_reutilizacion_de_ro_como_enmienda_orga
nica_de_suelos.pdf

Reina, J. M. (Febrero de 2013). Estudio energético comparativo de diferentes combinaciones
de ciclo combinado.

Renovetec. (2009). Ciclos Combinados. ¢ Qué es una Central Térmica de Ciclo Combinado?
Obtenido de http://www.cicloscombinados.com/cicloscombinados.html|

Treybal, R. (1997). Operaciones de transferencia de masa. McGraw-Hill.

Weather Atlas. (s.f.). Prevision meteoroldgica y clima mensual. San Juan, Argentina. Obtenido
de https://www.weather-arg.com/es/argentina/san-juan-clima

ZEBRA compresores. (s.f.). Catalogo. Caseros, Buenos Aires, Argentina. Obtenido de
www.compresoreszebra.com

Pagina | 198



Capitulo 7

Evaluacion econdmica
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Resumen ejecutivo

En la siguiente tabla se presentan las principales caracteristicas de interés econdmico del
proyecto.

Tabla R7 1. Caracteristicas del proyecto

Tiempo de vida del proyecto 15 afios

Inversidn total 7186265 USD

1793210 USD/afio
67% Costos Variables 33% Costos Fijos

Costos de produccion por afio

Precio de venta del MWh 145.9 USD/MWh
MWh producidos por aiio 6073.48 MWh
Ingresos por afo por inyeccion a la red 886121.2 USD/afio

Ingresos por afo por venta de solucién de

sulfato de amonio 1866975 UsD/afio

Tiempo de repago 5.35 afios

Tasa interna de retorno 11.5%

A continuacion, se muestra el diagrama de flujos de caja del proyecto.
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Grafico R7 1. Diagrama de flujos de caja
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Introduccion

El andlisis de proyectos de inversion se realiza a través de la evaluacién de la rentabilidad. En
funcidn de los resultados obtenidos de la evaluacién de la rentabilidad en comparacidn con los
criterios de decisiéon que la empresa defina, el proyecto se acepta, se rechaza, o bien se
proponen cambios para ajustar los puntos que determinan un retorno sobre la inversion menor
a la expectativa de los empresarios. Los criterios de aceptacion de un proyecto individual o para
la seleccidn entre proyectos alternativos que se evaltian son los que se aplican a un proyecto
privado, ya que los proyectos sociales se encuentran sometidos a criterios de valoracién
diferentes.

Para el cdlculo de la rentabilidad es necesario el calculo previo de la inversién total y los costos
de operacién. El primer paso es lainvestigacidon del mercado. Esta permite establecer la probable
cuantia de los productos (bienes industriales y servicios) a vender y como consecuencia de ello
fija las bases minimas para determinar la capacidad de la planta industrial a instalar. La
capacidad estd relacionada directamente con la inversidn; ésta a su vez influye sobre los costos
de produccidn, los que pueden afectar, dentro de ciertos limites, los precios de venta, los cuales,
asuvez, y através de la elasticidad demanda-precio, pueden modificar el tamafo del mercado,
con lo que se reiniciaria el ciclo.

Generacion de energia eléctrica

A lo largo del presente trabajo se ha planteado la utilizacién del gas de sintesis producido como
combustible para turbinas de gas que formaran parte de un ciclo combinado. Analizando el
caudal de gas que se genera, existen pocas turbinas en el mercado que se adecuen a las
necesidades. Las turbinas de gas generalmente presentan eficiencias que rondan el 25%. El
turbogenerador de gas OP16, de la empresa Opra Turbines, por ejemplo, a partir de 864 Nm3/h
de combustible, genera 1883 kWe con una eficiencia del 25%. Dicho generador produce un
pequefio caudal de gases de escape que hace que sea inviable la generacion de grandes
cantidades de vapor de agua por medio de una caldera. Para la impulsidn de turbinas de vapor
son necesarios grandes caudales de vapor de agua. Se concluye que, para poder realizar el
planteo de la utilizacién del gas de sintesis en ciclos combinados el caudal de éste debe ser
mucho mayor al logrado con la planta de gasificacion disefiada.

Ante el problema de no poder aplicar el gas de sintesis para la generacion de energia eléctrica
mediante un ciclo combinado, surge el planteo de utilizarlo como combustible en un motor de
combustidn interna.

Los motores de combustién interna son maquinas motrices térmicas que convierten la energia
guimica de un combustible, el cual puede ser liquido o gaseoso, liberada por un proceso de
combustidn dentro de la maquina en trabajo mecénico. Dado que muchas maquinas que no se
conocen como motores cumplen con la anterior definicidén, se reserva la palabra para los
motores volumétricos alternativos.

Los motores se pueden clasificar de diferentes maneras: segln el sistema de encendido, segin
el ciclo operativo o de trabajo o segun el combustible utilizado.
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La utilizacion de motores de combustidn interna para la generacién de energia eléctrica a partir
del gas de sintesis presenta ventajas y desventajas. Entre las ventajas se encuentra que son
robustos, aceptan gases con un elevado contenido de alquitranes y presentan facilidad de
arranque y parada. Por otro lado, como desventajas se puede citar una baja eficiencia térmica,
posibilidad de emisiones altas de contaminantes y que el funcionamiento estd por debajo de las
2500 rpm.

Segun el sistema de encendido los motores pueden ser Otto o Diesel. En los Otto el encendido
es por chispa y el gas de sintesis puede sustituir el 100% del combustible que se alimenta,
realizandose algunas modificaciones. La combustidn se lleva a cabo rdpidamente. En los motores
Diesel el encendido se realiza por compresion de aire en la cdmara de combustién, el cual
alcanza temperaturas que generan el autoencendido del combustible cuando es pulverizado en
la misma cdmara. En estos motores la combustidn es lenta y gradual. En los motores Diesel no
es posible reemplazar completamente el combustible por gas de sintesis, solamente es posible
reemplazar el 85%. La ventaja de los motores Diesel se basa en que pueden continuar trabajando
en caso de falta de gas de sintesis.

Para que el gas de sintesis pueda ser utilizado en motores debe cumplir con ciertas
caracteristicas, las cuales varian segun el tipo de motor. Sin embargo, dichas condiciones se
pueden generalizar:

e Material sélido: menos de 50 mg/m?, preferentemente 5 mg/m? de gas.
e Alquitranes: menos de 500 mg/m? de gas.
e Acidos: menos de 50 mg/m? de gas (medido como acido acético).

La limpieza que se planteé para el gas de sintesis para cumplir con los requerimientos de una
turbina de gas, sigue siendo valida para la utilizacidn del gas como combustible en motores.

La potencia de un motor disminuye utilizando gas de sintesis con respecto a si se utiliza el
combustible para el que esta disefiado. Esto ocurre debido a que el poder calorifico de la mezcla
gas de sintesis-aire que entra en la cdmara de combustion en cada ciclo de combustién es menor
gue el de la gasolina que se utilizaria convencionalmente. Ademas, depende de la cantidad de
mezcla suministrada al cilindro, la cual es determinada por el volumen del cilindro y la presion
del gas en el momento del cierre de la valvula de entrada. Otro factor que influye en la potencia
del motor es la velocidad del mismo, la cual estd determinada por la velocidad de combustién
del gas. En el caso del gas de sintesis |la velocidad de combustidn es baja en comparacién con las
mezclas gasolina-aire y el motor generalmente funciona por debajo de las 2500 rpm.

Al emplear motores con encendido a chispa, la eficiencia es menor que al utilizar motores duales
(gas de sintesis-diésel). Para un mayor aprovechamiento del gas de sintesis, una buena opcion
es la cogeneracion; ademas de la potencia eléctrica y mecanica generada, es posible aprovechar
la energia térmica liberada.

Potencia del motogenerador

Lo primero a tener en cuenta para lograr calcular una potencia eléctrica estimada a generar a
partir de la utilizacién de un motor de combustion interna es la composicion del gas que se
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alimentara. En la tabla 7-1 se detallan los datos de composicién y la cantidad de aire requerida
para la combustidn estequiométrica en el motor.

Tabla 7 - 1. Relacidn aire combustible para la combustion estequiométrica del gas de sintesis
producido.

3 : 3
. . m?® de aire/m
Flujomolar % v/ven m3de 0,/m®> m3deaire/ m? /

(kmol/h) baseseca componente de O de
componente
Hidrégeno 24.006 43,943 0,5 4,76 1.046
Mondxido
27.2 4,7 1.187
de carbono >0 49.881 0,5 76 8
Didxido de
carbono 0.094 0.172 i i i
Metano 2.694 4,932 2 4,76 0.470
Nitrégeno 0.586 1.073 - - R
Agua 0.663 - - - -

3 d H 3
Total 55.293 m” de aire/m 2.703
de gas (ra/c)t

Posteriormente, es necesario conocer el poder calorifico del gas generado. Esto se realiza
teniendo en cuenta la proporcién de cada componente del gas combustible y su poder calorifico.
En la tabla 7-2 se pueden observar el resultado obtenido.

Tabla 7 - 2. Calculo del poder calorifico para el gas de sintesis producido a partir de orujillo de oliva

% v/v en base Poder calorifico Poder calorifico
seca (kJ/m3) contenido (kJ/m?3)
Hidrégeno 43,943 10770 4732.628
Monoxido de
carbono 49.881 12655 6312.415
Didxido de

carbono 0.172 i

Metano 4,932 35825 1766.847
Nitrégeno 1.073 -
Agua - -

Poder calorifico total - PC, (kJ/m?) 12811.891

A partir de los datos obtenidos y consideraciones que se detallaran en el desarrollo es posible
obtener la potencia eléctrica estimada para un motor de combustién interna.

El consumo real de combustible estd dado por la eficiencia volumétrica del motor (nv), la cual
depende de la velocidad de rotacidn del motor, el disefio de admisién y de la suciedad del filtro
de aire. Considerando condiciones de operacién 6ptimas un adecuado valor para nyv es de 0,9.

m3
Vemax = Veombustivie Ny S
Ecuacion7- 1
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La potencia térmica del gas (Wt) es la energia liberada por segundo cuando el gas es quemado
en el motor. Se calcula a partir de el volumen del gas y el poder calorifico obtenido.

We = Vemax PCg [kW]
Ecuacion 7 - 2

A partir de la potencia térmica es posible calcular la potencia mecanica. Esta depende de la
eficiencia util del motor (ng), que es funcién del indice de compresion del motor. Sin embargo,
en catdlogos de motogeneradores se hallan valores que superan el 40%. Para este cdlculo se
considerard un 42%.

We = Wy Ng [kW]
Ecuacion7- 3

Sélo un porcentaje de la energia mecdnica puede convertirse en electricidad, este porcentaje
esta dado por el factor de potencia. Un valor adecuado para este es de 0.8. El resto de |la potencia
generada se conoce como potencia reactiva y no es posible su aprovechamiento.

Weiec = We FP [kW]
Ecuacion7- 4

A partir de las ecuaciones anteriores se calcula la potencia eléctrica generada para el caso del
caudal de gas de sintesis que se posee. Los valores se muestran en la tabla 7-3.

Tabla 7 - 3. Resultados del calculo de potencia

Parametro Valor
Veombustible 1238 Nm* h1=0.344 Nm3s?
Vemax 0,31 Nm?3s?
W, 3789.642 kW
We 1591.650 kW
Welec 1273.320 kW

La potencia eléctrica generada por el motor de combustion interna se estima en 1273.320 kW.
En el motor se dan varias pérdidas de energia, los cuales ya fueron comentados y conllevan a
obtener dicho resultado.

Motogeneradores en el mercado

En el mercado hay diferentes tipos de motogeneradores a gas, los cuales para utilizar con gas
de sintesis deben ser adaptados. Algunos de los posibles motores a adaptar son el G3516G de la
marca Caterpillar. Este es capaz de generar 1400 kWe con una eficiencia, segun el proveedor,
de aproximadamente el 42%.

El precio de un equipo de estas caracteristicas es de 237300 USD. Este dato se tendra en cuenta
para el posterior calculo de la inversion.
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Balance energético de la planta de gasificacion
En el capitulo anterior se habia calculado que la potencia consumida por la planta era de 580
kW. Por lo que si se vuelve a plantear el balance energético de la planta podremos obtener la

cantidad de energia que se es capaz de inyectar a la red.

Energia neta producida = Energia total generada — Consumo
Energia neta producida = 1273.32 kW — 580 kW = 693.32 kW

Analisis econdmico

La justificacion de la realizacidn del presente proyecto, acerca de la gasificacion de biomasa para
la generacion de energia eléctrica, se ha mencionado en el capitulo I. A partir de dicha
motivacion se realizara un estudio econdmico para obtener la rentabilidad del proyecto.

Inversion

La inversidn total es la cantidad de dinero necesaria para poner un proyecto en operacién. Esta
inversion se puede integrar por capital propio, créditos de organismos financieros y de
proveedores. En el presente trabajo, dado que solo se realiza una primera aproximacion se
considerard que el capital es propio para calcular la rentabilidad. La inversidn total se compone
de la inversidn fija total y de la inversién en capital de trabajo.

La inversidn fija total es la cantidad de dinero que se necesita para construir totalmente una
planta de proceso, con sus servicios auxiliares y que se encuentre en situacién de poder
comenzar a producir. Es la suma de todos los activos de la planta, los cuales pueden ser tangibles
o intangibles.

Por otra parte, la inversién en capital de trabajo es el capital que se requiere, una vez que la
planta se encuentra instalada y puesta en régimen normal de operacidén, para que pueda
alcanzar la operacién prevista en los estudios técnico econdmicos realizados previamente. Este

capital debe poder financiar la produccidn antes que sea posible percibir ingresos por ventas.

Inversion fija total

La inversidn fija total (IFT) se divide en componentes directos e indirectos. En la tabla 7-4 se
detalla por qué aspectos se integra cada grupo.
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Tabla 7 - 4. Componentes de la IFT

Componentes directos Componentes indirectos
Gastos de estudio e investigaciones previas al proyecto Ingenieria y supervision
Equipos principales Gastos de construccion
Instalacidn de equipos Honorarios del contratista
Caierias con instalacién Contingencias

Instrumentacidn y control
Instalacidn eléctrica

Construccion (incluyendo servicios)
Servicios auxiliares

Terreno y mejoras del terreno
Gastos de puesta en marcha
Intereses durante la construccion

Para la estimacién de la inversidon fija existen varios métodos que presentan diferentes
exactitudes. Uno de los métodos que presenta mds exactitud en su estimacion es el de los
factores, o también conocido como método de Chilton (1949). Si bien este método es antiguo,
es posible estimar la inversion fija con un error de 10-15% del valor real si se tiene una seleccidn
cuidadosa de los factores a utilizar.

El punto de partida de este método es la estimacion de la inversidn a través de los equipos
principales del proceso con instalacidn (le). En el caso de la planta de gasificacidon se consideran
entre los equipos principales el gasificador, absorbedores, compresores e intercambiadores de
calor, entre otros que se detallaran posteriormente. Otros componentes de la inversién pueden
ser correlacionados a partir de la inversion en los equipos principales mediante factores que
surgen de la experimentacidn en procesos existentes.

La utilizacién de este método puede introducir errores, los principales son el error de correlacion
(debido a correlacionar la inversidon a una Unica variable independiente), de representacién, el
error por no considerar el comportamiento tecnoldgico o de aprendizaje en las correlaciones y
el error asociado a circunstancias especiales. Para reducir la incertidumbre del método siempre
es conveniente contar con la mayor cantidad posible de precios como dato.

La inversidn, a parir de este método, puede calcularse segun la siguiente ecuacién. Los valores
de los factores se obtienen de una tabla que se encuentra en el Anexo del presente capitulo.

Ip = [IE(]- + Zfl) + Vdirectos](l + z:fli) + Vindirectos

Ecuacion7- 5
Equipos

Antes de realizar la estimacion por factores se buscé informacidn acerca de los precios los
equipos.
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Gasificador®

Para obtener su costo se lo supone como un reactor encamisado por la complejidad que
supone. El volumen es de 110 m? y opera a presién atmosférica. Se seleccioné como
material de construccion acero inoxidable 304.

Precio: 347500 USD (afio 2014)

Lavador Venturi (Wet Scrubber)®

Para un caudal de 157.2 m3/min de gas y presidn atmosférica existe construido de acero
inoxidable 304.

Precio: 67700 USD (afio 2014)

Separador ciclénico™

Para un caudal de gas de 157.2 m3/min, presién atmosférica construido de acero al
carbdn tiene un precio de 10600 USD (2014). Debido a que el separador deberd trabajar
a temperaturas elevadas por lo que el material debe ser resistente a estas se considera
un aumento del precio en un 10%.

Precio: 12720 USD (afio 2014)

Silos (@

Los silos tolva seleccionados presentan un volumen 1030 m3. El nimero de silos para
albergar la cantidad de materia prima necesaria para operar durante seis meses es once.
Dicha consideracion se basa en que existen dos épocas de cosecha, entre abril y mayoy
entre octubre y noviembre. Entonces se considera el almacenaje por el medio afio hasta
la nueva cosecha. El material de construccidn inicialmente es acero al carbén. Con estas
condiciones el precio total de almacenamiento resulta de 1652200 USD (afio 2014), lo
cual es demasiado excesivo. Por lo tanto, se buscan otras alternativas mas econdmicas
como es el hormigdn. Se dispone de un dato de 1500 USD para depdsitos de hormigén
armado, el cual se tomara como referencia. Dicho valor se corresponde con depdsitos
de 22 m3 de capacidad (la mitad del rango que se ofrece). Con la expresién I, =

0,67
Iy (Q—:) se calcula el precio para 1000 m3, el mismo resulta de 20000 USD por

Q
depdsito.
Precio: 220000 USD (afio 2014)
Alimentador'¥
No se pudieron conseguir datos de precios de las tolvas pesadoras. En su lugar se
encontré informacién de un alimentador del tipo tolva con vibraciéon construido de
acero al carbono.
Precio: 23700 USD (afio 2014)
Intercambiadores de calor®
El precio de los intercambiadores de calor depende fuertemente del area de
transferencia que ofrecen. Se seleccionaron del tipo tubo y coraza, con cabezal flotante
y construidos de acero inoxidable 304 para evitar posible corrosion debida a las
impurezas que presenta el gas y los liquidos de lavado. En la tabla 7-5 se describe el
precio de los intercambiadores necesarios.
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Tabla 7 - 5. Precios de los intercambiadores de calor.

Precio del intercambiador

Intercambiador Area de transferencia (m?) N
(USD - afio 2007)
1 14.52 10590
2 7.43 8346
3 17.12 11320
Precio total de intercambiadores (USD - afio
30256
2007)

Tornillos sinfin®

Se seleccionan dos tornillos sinfin, uno para la alimentacién a los silos y otro para la
alimentacioén al gasificador. Para el primero se escogen las siguientes caracteristicas:
como material acero al carbdn, 0.6 m de diametro y 25 m de longitud, debido al que el
silo tolva tiene 20 m de altura. El precio de este es de 25000 USD (afio 2014). Para el
tornillo de alimentacidn al gasificador se selecciona uno de 0.6 m de didmetro, también
de acero al carb6ny 15 m de largo. El precio del mismo resulta de 22100 USD (afio 2014).
Precio total tornillos: 47100 USD (afio 2014)

Compresores™)

El precio de los compresores depende de la potencia que consumen, esta estd
relacionada con el caudal de aire que deben impulsar y la presién requerida. En la tabla
7-6 se listan los compresores necesarios. Ademds, se considera otro compresor de 1 kW
para la alimentacién de las valvulas neumdticas y otros requerimientos de la planta.

Tabla 7 - 6. Precios de los compresores.

Precio del compresor

Compresor Potencia (kW) (USD - afio 2014)
1 132 117000
2 185 148700
3 160 134100
4 1 4000
Precio total de compresores (USD — afio 2014) 407000

Precio total compresores: 407000 USS (afio 2014)

Bombas™

Los precios de las bombas se obtuvieron de un catdlogo de bombas de la marca
Grundfos segun la potencia consumida y la altura desarrollada mencionadas en el
capitulo anterior. En la tabla 7-7 se listan las bombas necesarias. Las bombas presentan
el eje, impulsor y cdmara intermedia de acero inoxidable.

Pagina | 208



Tabla 7 - 7. Precios de bombas.

Bomba Potencia obtenida Potencia bomba Precio (USD - afio
capitulo VI (kW) catdlogo (kW) 2019)
1 1.67 2.2 1036
2 2.2 2.2 1036
3 0.75 1 627
Precio total de bombas (USD) 2699

Separador flash®®

El separador flash puede asemejarse a un tanque que brinde el espacio necesario para
que se dé la separacidn. El volumen del mismo es de 1 m®y el material de construccidn
es acero inoxidable.

Precio: 6700 USD (afio 2014)

Torres empacadas

Las torres empacadas que posee la planta son el absorbedor de amoniaco, absorbedor
de sulfuro de hidrégeno y la torre de enfriamiento de agua.

Se obtuvo informacidn para las torres con instalaciéon y accesorios, sin el relleno,
construidas de acero al carbén. Los datos fueron obtenidos a partir de graficos de
correlaciones ©),

El precio del relleno se obtuvo del proveedor Besora Hnos. © El relleno seleccionado
habia sido aleatorio, de anillos Pall de 1.5”. El precio del relleno es de 735 USD por metro
clbico mas el impuesto al valor agregado (IVA). El precio, considerando el IVA como 21%
del precio, resulta 889.35 USD/m?3.

En la tabla 7-8 se lista el precio para cada cuerpo de torre y en la tabla 7-9 se puede
observar el precio del relleno.

Tabla 7 - 8. Precios del cuerpo de torres empacadas.

Precio en . ~
Torre délares por Altura (m) Precio total (USD - afio
metro de altura 2002)
Absorbedor de NH3 5500,00 USD 7.8 22620
Absorbedor H,S 4000,00 USD 7.3 21170
Torre de enfriamiento  5500,00 USD 6.0 24000
Precio total cuerpo de torres (USD — afio 2002) 67790
Tabla 7 - 9. Precio de rellenos para torres empacadas.
Equipo Csantidad.de
m?° requeridos
Absorbedor de NH3; 2.28
Absorbedor de H5S 2.13
Torre de enfriamiento de agua 10.60
Total (m?) 15.02
Precio total (USD - afio 2019) 13354
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e Adsorbedor de amoniaco™
Se consideran para los cuerpos de las torres adsorbedoras que contendrdn las zeolitas.
Construido en acero al carbono de volumen de 1.1 m3. Son dos unidades. Las zeolitas
son consideradas como costos de operacién ya que deben recambiarse regularmente.
Precio: 6200 USD (afio 2014)

e Reactor sulfato de amonio'¥
Se considera un reactor de acero inoxidable encamisado y agitado de 1 m3 construido
en acero inoxidable.
Precio: 44500 USD (afio 2014)

La cotizacidn de estos equipos estd realizada en diferentes aifos. Para “traer” los precios a valor
presente es adecuado la utilizacién de indices de costos. Un indice de costos es un numero
adimensional que relaciona el precio de un equipo a tiempo “t” con el valor del equipo a un
tiempo “t base”. Es posible calcular el valor de un equipo a tiempo presente mediante la
siguiente ecuacion.

indice a tiempo presente

Precio presente = Precio original — - - —
Indice a tiempo del precio original

Ecuacion 7- 6

Los indices de costos se pueden utilizar para una estimacién general. Permiten una estimacién
correcta si el periodo de tiempo es menor a 10 afios. Algunos de ellos se pueden utilizar para la
estimacion de los valores de adquisicion de los equipos; otros se aplican a la mano de obra u
otros campos especificos como construcciéon o materiales. En el presente trabajo se deben
correlacionar precios desde el 2002 hasta el presente, por lo que es posible la utilizacién de los
indices de costos solo como una aproximacién. Se utilizard el indice de costos para plantas de
procesos (Chemical Engineering Plant Cost Index - CEPCI) que se integra en un 61% por el costo
de equipos, 22% por mano de obra para la instalacidn y construccidn, 7% de materiales y mano
de obra y por ingenieria y supervisién que representa un 10%. Seria conveniente la utilizacion
de indices especiales para equipos de procesos, pero ante la carencia de datos se utilizara
CEPCI2.

Ademas, a los equipos hay que sumarles el costo que supone su instalacion. La instalacion de un
equipo varia segun la complejidad que presente y el tipo de planta en que se lo instale. Se puede
considerar como un porcentaje del precio del equipo de acuerdo a la tabla 7-10.

En la tabla 7-11 se listan los equipos principales de la planta, junto con su precio actualizado al
presente (para los casos en los que se emplea el indice de costos es al afio 2018 debido a la
ausencia del dato para el afio 2019) y el precio del equipo con instalacidn segun sea el tipo.

t () corresponde a (Matche's);? corresponde a (Agroterra); ® al software Hint; “ corresponde a
(Grundfos, 2019); ©® corresponde a (Esquivel Elizondo, 2007) y ©® a (Besora Hnos).

2 Los valores del indice de costos para planta de procesos (CEPCI) figuran en la seccién Anexo.
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Tabla 7 - 10. Costo de la instalacion de equipos.

Tipo de instalacién

% del precio del equipo

Ingenieria inmediata 20

Ingenieria compleja 37,5

Instalacion compleja 55
Instalacion exterior (personal extranjero especializado) 90

Tabla 7 - 11. Precio de los equipos actualizados y con instalacion.

Precio del
Equipo Precio Afio Precio Tipo de equipo con
actualizado instalacién instalacion
(UsD)
Gasificador 347500 2014 363786.24 Ing. compleja 500206.07
Wet Scrubber 67700 2014 70872.89  Ing.inmediata  85047.46
Ciclén 11660 2014 12206.45  Ing.inmediata  15979.38
Silos tolva 220000 2019 220000.00  Ing.inmediata  264000.00
A""::Z::fr al 23700 2014 24810.74  Ing.inmediata  29772.89
Intercambiadores ;) o 2007 34730.48 Ing. inmediata  41676.57
de calor
Tornillos sinfin 47100 2014 49307.43  Ing.inmediata  59168,92
Compresores 407000 2014  426074.81  Ing.inmediata  511289.77
Bombas 2699 2019 2699,00  Ing. inmediata  3238.80
Separador flash 6700 2014 701401  Ing inmediata  8416.81
Cuerpodetorres . g, 2002 103347.19  Coninstalacién  103347.19
empacadas
Relleno de torres 13354 2019 1335430  Ing. inmediata  16025.16
Motor de 237300 2019 237300.00  Ing.inmediata  284760.00
combustidn a gas
Reactorsulfatode ., 2014 4658558  Ing.Inmediata  55902.69
amonio
Cuerpo
adsorbedores de 6200 2014 6490.57 Ing. Inmediata 7788.68
amoniaco
Precio de los equipos principales con instalacién (USD) 1913907.18

Para la utilizacién del método de los factores g, que es el costo de los equipos principales con

instalacidn, resulta de 1913907 USD.

Se utiliza la tabla de factores presente en el Anexo para elegir cual es el factor que se le asignara
a cada item. En la tabla 7-12 se muestran los factores seleccionados con una breve justificacion

para cada caso.
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Tabla 7 - 12. Calculo de la inversion.

- Valor del .
Inversidn directa 3 Comentario
factor
Tuberias del proceso fi 0.45 Proceso de fluidos
., Se considera que es un proceso
Instrumentacion f2 0.035 d P .
poco automatizado
e ., Se considera que la construccion
Edificios de fabricacion f3 04 d . L
es del tipo semiabierta
Se considera una escasa adicién
. . de plantas de servicios a los
Plantas de servicios f4 0.025 P .
valores que fueron considerados
anteriormente
La conexion entre unidades se
da entre las unidades de
Conexiones entre f5 0.025 servicios (ya que las unidades de
unidades ' proceso estdn a continuacion
unas de otras en el mismo
emplazamiento)
i 0.935
Inversion directa
. 3703410.4
(1e(1+3fi))
Inversion indirecta Valor del factor
Debido a la complejidad que
presenta el gasificador la
ingenieria resultaria compleja,
pero, en el resto de la planta
Ingenieria ocurren procesos simples, los
& v fl1 0.35 P P

construccion cuales son comunes a las plantas
de procesos quimicos. Por lo

tanto, el valor seleccionado es el

limite entre ingenieria compleja

e inmediata.

Se considera una unidad

Factores de tamaiio fl2 0.1 . o
comercial pequefia
Se considera un proceso

. . intermedio entre exploratorio
Contingencias fI3 0.3 P y

la existencia de variaciones
imprevistas.

Factor de inversion

- directa fl=3fli+1 1.75

Inversion fija
6480968.2 USD
le=Ie (1+Zfl) fl

3 para los valores de los factores se selecciona el valor medio de la categoria en cada item abordado
(exceptuando el item ingenieria y construccidn y contingencias).
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Finalmente, la inversion fija total es la suma de la inversién fija y el valor del terreno donde se
localizara la planta de produccién.

Segun el grupo Guascor, una planta de gasificacion de biomasa para la produccién de 1 kW de
energia eléctrica requiere aproximadamente de una superficie de 1000 m? mas el espacio de
almacenamiento de la materia prima. Este espacio de almacenamiento es el que ocuparian los
silos y tiene un valor aproximado de 200 m?. Para realizar una aproximacién al precio del terreno,
se considerd un terreno de mayor superficie (lo que es conservador) en la provincia de San Juan,
particularmente en Rawson, que limita con Pocito, la localizacién elegida. El valor encontrado
fue de 52000 USD.

Entonces Igr resulta 6532968.2 USD.

Inversion en capital de trabajo

La inversion en capital de trabajo (IW) se compone por varios factores. Entre ellos se encuentran:
la existencia de materias primas, productos semi-elaborados, repuestos y otros materiales de
operacion; caja; crédito a compradores (cuentas a cobrar) y crédito de los proveedores (cuyo
valor debe restarse a los anteriores).

En el caso de una planta de gasificacion, la produccidon no presenta intermediarios, lo que se
conoce como semi-elaborados. La necesidad de repuestos puede ser importante para este tipo
de plantas, que se encuentran en la categoria de procesos exploratorios.

Por caja se entiende al efectivo que se debe tener disponible para hacer frente a la operacion
de la planta (materias primas, servicios y salarios). En este proyecto no se consideran créditos a
compradores, ya que no se tiene un producto a comercializar, y tampoco crédito de
proveedores.

Una buena aproximacion para estimar la inversién en capital de trabajo es considerar un 10%
de la inversion fija total. Entonces lw, resulta 653296.8 USD.

La inversidn total finalmente es de 7186265 USD.

Cronograma de actividades de la planta

Es importante a la hora de realizar una inversién conocer cuanto tiempo va a demorar el
proyecto hasta operar a los niveles planificados para dar ganancias por ventas. En la tabla 7-13
se observan las actividades planificadas y el periodo de tiempo aproximado que demorarian.
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Tabla 7 - 13. Cronograma de actividades por mes.

Mes

Tarea 1 2 3 45 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18

Ingenieria basica
Ingenieria de
detalle
Movimiento de
suelos y obras
civiles
Montaje de
equipos
principales
Montaje
electromecanico
Comisionamiento
Pruebas con agua
Puesta en
marcha
Periodo de
optimizacion del
proceso hasta
alcanzar
condiciones
nominales

Tabla 7 - 14. Cronograma de actividades.

Tiempo
Ingenieria basica 2 meses
Ingenieria de detalle 5 meses
Movimiento de suelos y obras
civiles > meses
Montaje de equipos
principales 5 meses
Montaje electromecanico
Comisionamiento
Pruebas con agua
Puesta en marcha 2 meses

Periodo de optimizacidn del
proceso hasta alcanzar
condiciones nominales

Costos de operacion

Los costos de produccion son los gastos de mantener un proyecto en funcionamiento. Los costos
pueden dividirse en dos categorias: costos variables, los cuales dependen de la capacidad de
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produccion, y costos fijos, que son independientes del volumen de produccién. En la tabla 7-14
se muestra la clasificacion de los costos de produccién.

Tabla 7 - 15. Clasificacion de costos.

Costos variables Costos fijos
Costo de materia prima Costos de inversién:
Costo de envases Costo de depreciacién
Costo de mano de obra directa Costo de impuestos
Costo de supervision Costo de seguros
Costo de servicios Costo de financiacion
Costo de mantenimiento Costo de ventas y distribucién
Costo de suministros Costo de direccidon y administracion
Costo de laboratorio Costo de investigacion y desarrollo

Costo de regalias y patentes

La estimacidon de costos operativos permite, conjuntamente con otras variables econdmicas,
determinar la rentabilidad de un proyecto. Al determinar la estructura de costos es posible
evaluar cuales son los costos que tienen mayor influencia en la rentabilidad y plantear alguna
estrategia de reduccion de costos.

A continuacion, se listardn los principales costos y se reportara el valor o como realizar la
estimacidén de los mismos.

Costos variables

e Costo de materias primas
Para el caso de la gasificacidn, su valor se supone nulo debido a que la materia prima es
un residuo de otra industria. Se supone, ademas, que esa industria provee el transporte
de materia prima antes de pagar por su disposicion final a otra empresa.
Para el caso de la produccién secundaria de sulfato de amonio se considera un gasto de
64824 USD al afio en los 324120 kg de acido sulfurico requeridos y un costo de 38895
USD al afio en los 648240 kg de cloruro de sodio. En esta seccidn se considera el costo
de zeolitas el cual es de 20000 USD al afio. Ademas, se considera el costo de agua para
las soluciones utilizadas con el propdsito de la produccion del sulfato de amonio que es
33244 m3 por afio lo que equivale a 4853 USD.

e Costo de envases
En este rubro se considera el costo de los envases para la comercializacion de solucidn
de sulfato de amonio. Se considera que el costo de envases es el 1% del precio de venta.
Resulta en un valor de 24100 USD por afio.

e Costo de mano de otra directa
La mano de obra directa comprende el sueldo de los empleados cuyo trabajo esta
directamente asociado a la fabricacién del producto. La mano de obra necesaria para la
produccion depende principalmente de la cantidad de equipos a operar y de la
complejidad de esos equipos. Puede estimarse la cantidad de operarios segun los
equipos principales del proceso como se muestra en la tabla 7-16. Ademas, se considera
un operario por turno para la produccion de sulfato de amonio.
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Tabla 7 - 16. Mano de obra del proceso.

Cantidad de operarios

Equipos Cantidad de equipos por turno
Torre de enfriamiento 1
Torres absorbedoras 3
Intercambiadores de 3
calor
Reactor continuo 1
Compresores y 3 2
sopladores
Generacion eléctrica 1
Seguridad e higiene
Total de operarios por 6

turno

Se considera que existen tres turnos de operacidn por dia, y un cuarto turno para cubrir
francos y vacaciones, y que la planta paga a sus empleados los 365 dias del afio. El salario
bruto de un operador de plantas y maquinas de productos quimicos mensual es $69000
promedio de una categoria intermedia

Finalmente, el costo de mano de obra directa se estima en $ 23184000 al afio. Dicho
valor se corresponde con USD 386400 por afio (USD 1 = $ 60).

Costo de supervision

Se selecciona estimarlo como el 10% del costo de mano de obra. Por lo tanto, el valor
resulta USD 38640 al afio.

Costo de servicios

Los servicios se componen por la energia eléctrica, vapor de agua y agua. En este caso
el proceso no requiere de vapor y la energia eléctrica que emplea es autogenerada. Con
respecto al costo de agua se obtiene que el m? tiene un valor aproximado de $8,76.
Dicho valor se obtiene de realizar un promedio entre el precio del m® de agua en
provincias del que se disponia el dato (Unidn Industrial Bahia Blanca, 2018).

El consumo principal de agua se da en los intercambiadores de calor y en los distintos
absorbedores. Ademas, es necesario un flujo continuo de agua a la torre de
enfriamiento para reposicién de esta. Para realizar una estimacion del consumo de agua
se supone que para el ciclo del agua que pasa por la torre de enfriamiento y los
absorbedores se requieren 320 m3 por afio y el flujo de agua de reposicidn que se
mantiene a lo largo de toda la operacién (4730 m3/afio). Esto resulta en un consumo
total de agua de 5050 m3 anuales aproximadamente. Por lo tanto, el costo de agua es $
44238 al afio, lo que equivale a 737 USD al afio.

Costo de mantenimiento

Para calcularlo se considera como el 2% de la inversion fija, lo que equivale a USD
134454 al aio.

Costo de suministros

Este rubro involucra materiales usados por la industria que no fueron considerados
dentro de otros rubros como aceites lubricantes, material de vidrio, guantes, elementos
para la limpieza, etc. Se considera como el 0,75% de la inversidn fija, lo que representa
un costo de USD 50420 al afio.
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e Costo de laboratorio
No se considera el emplazamiento de un laboratorio. Los ensayos que deban ser
realizados seran tercerizados. Se calcula como el 5% del costo de mano de obra directa
y se obtiene 19320 USD al afio.

e Costo de regalias y patentes
No se consideran costos de regalias o patentes.

Costos fijos

e Costo de depreciacion
Depreciacion significa una disminucién del valor. Las causas de la disminucion del valor
de los equipos son: depreciacién fisica (debido al uso del dia a dia), depreciacidn
funcional (debido a incrementar la demanda mas alla de la capacidad del equipo, o
trabajar muy por debajo de su capacidad), depreciacion monetaria (la moneda va
perdiendo valor a lo largo de los afios) y depreciacidn tecnoldgica (los equipos pierden
valor debido a que surgen nuevas tecnologias).
Los objetivos para cargar el costo de depreciacidn son: recuperacion del capital invertido
en bienes de produccién, para determinar con seguridad costos indirectos de
produccion para registro de costos y para incluir el costo de depreciacion en gastos de
operacion con propdsito de impuestos.
Existen varios métodos de depreciacion, es deseable que cumplan con lo siguiente:
recuperacion del capital invertido en un bien, mantener un valor de libros (costo original
del bien menos la depreciacién acumulada) cercano al verdadero valor del bien alo largo
de su vida, ser facil en su aplicacién y ser aceptable por la legislacién. El método de
depreciacidn que relne todas estas caracteristicas es el de linea recta, y es por ello que
serd el utilizado en la presente estimacion.
En dicho método de depreciacién el costo de depreciacién es constante a lo largo de los
afos. Se supone que la planta tendra una vida util (n) de 15 afios. El valor residual de la
planta (L) se considerara como el 20% del valor inicial de la inversién.
El costo de depreciacién se calcula a partir de la siguiente expresion.

1
D==(y—1L
—Ur = 1)

En este caso el costo de depreciacion es USD 345652 al afio.

e Costo de impuestos
Se supone como el 1,5% de la inversion fija, lo que representa USD 97214 al afio.

e Costo de seguros
Se estima como el 0,075% de la inversidn fija resultando USD 48607 al afio.

e Costo de financiacion
En esta primera instancia consideramos para los calculos capital propio (luego este se
obtendra de posibles inversores).

e Costo de direccién y administracién
Se estima como el 20% del costo de mano de obra directa. Se obtiene un valor de USD
77280 al afio.

e Costo de ventas y distribucion
Se considera que no hay ventas ni distribucion de la energia eléctrica. Esta se inyecta a
la red en el lugar donde esté ubicada la planta. Pero se considera que el costo de ventas
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y distribucién anual para el sulfato de amonio es el 1% de las ventas anuales. Resulta de
24100 USD al afio.

e Costo de investigacion y desarrollo
En esta primera etapa del proyecto no se consideran costos de investigacion y desarrollo
a lo largo del tiempo. Los estudios necesarios fueron considerados como parte de la
inversion.

El costo total anual de produccién tiene un valor de USD 1793210. El costo anual sin
depreciacion resulta de USD 1447559.

En el siguiente grafico se puede observar la proporcién de los costos.

= Costos Fijos = Costos Variables

Grafico 7 - 1. Proporcion de los costos.

Calculo de la rentabilidad

Para realizar un analisis de rentabilidad es conveniente realizar un cuadro de fuentes y usos en
funcién de los afios que dura el proyecto. En él se muestra cual es el origen o fuente de los
fondos y cudl es su destino final.

El precio maximo del MWh generado a partir de biomasa que paga el programa RenovAr es de
USD 145.9. Este es el valor de venta que se utilizard para los calculos considerando la
complejidad e innovacién para el pais que genera la obtencién de energia a partir de la
gasificacion de biomasa. Entonces, los ingresos por ventas de energia seran de USD 886121 al
afio.

Ademas, debe considerarse la venta de la solucion de sulfato de amonio producida. Se vende
fraccionado de a 20 litros. El precio por litro es de 1.65 USD y se producen por afio 1131500
litros.
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En la tabla 7-17 se halla el cuadro de usos y fuentes. En el mismo figuran solo el afio 1y el afio 2
debido a que a partir del segundo afio los valores resultan constantes hasta el afio 15. Para
confeccionarlo se considerd que los impuestos se calculan como:

Impuestos =t (V — C — d Ipp)
Ecuacién 7 - 7

Consideramos la tasa te impuestos (t) como un 35% (Agencia Argentina de Inversiones y
Comercio Internacional). V representa el ingreso por el total de ventas; C, los costos de
produccion sin depreciacidn y, d.lgp el costo legal de depreciacién.

Tabla 7 - 17. Cuadro de usos y fuentes.

Ao 1 Afo 2...15
Fuentes
Capital propio 7186265.00
Crédito de banco 0.00
Ventas netas del ejercicio 2753096.20 2753096.20
Total fuentes 9939361.20 2753096.20
Usos
Activo fijo total 6532968.18
Activo de trabajo 653296.82
Costo total de produccion 1793210.32  1793210.32
Total usos 8979475.32  1793210.32
BNAI=Total fuentes - Total usos 959885.88 959885.88
Impuestos 335960.06 335960.06
BN=BNAI-impuestos 623925.82 623925.82
Depreciacion 345651.64 345651.64

Flujo de caja

FC=BN+depreciacion 969577.46  969577.46

Alo largo de los afios se observa que el beneficio neto, al igual que el fujo de caja, son positivos.
Esto quiere decir que se percibiran ganancias por las ventas. De todas formas, estos valores no
determinan si un proyecto es rentable o no.

En el gréfico 7-2 se observa un diagrama de flujo de caja en el que se indica que ocurre en cada
etapa de la planta. Los meses negativos son en los que la planta estd en construccion, sin
producir. A partir del mes 0 la planta comienza con su produccién y ocurren flujos de caja
positivos. En el afio 15 (mes 180) acaba la vida util de la planta y se recupera la inversion en
capital de trabajo, el valor residual de la planta y el terreno.
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Grafico 7 - 2. Diagrama de flujo de caja.

La rentabilidad es una medida de la ganancia obtenida por una actividad en relacién a la
inversion de capital necesaria para que esta actividad se realice.

Un capital generador de utilidades origina flujos de fondos que se produciran en el futuro. Sin
embargo, uno de los mds destacados principios financieros indica que una unidad monetaria
recibida en el futuro vale menos que una unidad monetaria recibida hoy. Si el dinero estuviera
disponible en la actualidad, el mismo podria invertirse para ganar un rendimiento a lo largo del
tiempo. Para calcular la rentabilidad, entonces, es conveniente tener en cuenta la variacion
temporal del dinero (métodos dindmicos). Los métodos dinamicos mas comunes para
determinar la rentabilidad de un proyecto son el valor presente y la tasa interna de retorno.
También existen métodos que no tienen en cuenta el valor temporal de dinero como la tasa de
retorno sobre la inversién original, la tasa de retorno sobre la inversion promedio y el tiempo de
repago.

Para determinar la rentabilidad del siguiente proyecto se utilizara el método de la tasa interna
de retorno y el tiempo de repago.

La tasa interna de retorno (TIR) establece |a tasa de retorno aplicable al flujo anual de fondos,
de tal modo que la inversién original se reduzca a cero (o al valor de reventa, terreno y capital
de trabajo) durante de la vida util del proyecto. Esta es la tasa que indica la rentabilidad
promedio anual que genera el capital que permanece invertido en el proyecto. La TIR se calcula
como:

FC1 FC?2 FCn+Iw+ L+ Terreno

0=—Ir + + + ot
T"T(@+TIR) " (1 +TIR)? (1 +TIR)"

Ecuacion 7 - 8

Del calculo de la TIR se obtiene un coeficiente de rentabilidad que debe compararse con un valor
denominado tasa de rentabilidad minima aceptable (TRMA). Esta Ultima es el nivel de aspiracion
definido por la empresa y depende de la inversidn que se realice y fundamentalmente del riesgo
gue presente el proyecto. En la tabla 7-18 se observa la TRMA segun el proyecto que se encara.
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Tabla 7 - 18. Cuantificacion del riesgo.

Tipo de proyecto Grado de riesgo TRMA (%)
Proyectos cortos
Modificacion de plantas

existentes Bajo 10-15
Capital de trabajo

Tierra

Equipos especificos

Proyectos de mediano plazo Medio 15-25

Instrumentacion automatica
Nuevas instalaciones para
un nuevo producto

Alto Superior a 25

El presente proyecto se encuentra en un grado de riesgo alto. Por lo que el valor de la TRMA
seria mayor al 25%.

Realizando el calculo con los valores obtenidos anteriormente se obtiene que la TIR resulta de
15.2%. Como es inferior a la TRMA, el proyecto no es rentable.

Como se menciond anteriormente, el cilculo de la TIR puede complementarse con el tiempo de
repago (ng). Este Ultimo es el minimo periodo de tiempo tedricamente necesario para recuperar
le inversién original en forma de los flujos de caja del proyecto. El tiempo de repago se obtiene
de la siguiente forma:

—
R~ Fcp

Ecuacion7- 9

FCp es el valor promedio de los flujos de caja. En este caso, los flujos de caja son constantes. Se
obtiene, finalmente que el tiempo de repago es de 5.35 afios. Este valor debe compararse con
un tiempo maximo aceptable, se toma como referencia la mitad de la vida util del proyecto. El
resultado obtenido si bien es menor a la mitad de la vida util del proyecto (7,5 afos) tiene una
baja tasa interna de retorno, por lo que no es conveniente aceptar este proyecto por el riesgo
gue conlleva.

Conclusion

Luego de realizar un andlisis de la inversion requerida para la planta de gasificacion de biomasa
y de calcular los costos de produccion se logré realizar un andlisis de rentabilidad. Finalmente,
fue posible calcular la rentabilidad por medio de la tasa interna de retorno y el tiempo de repago
y el proyecto resultd no rentable.

A continuacion, se hara un analisis de sensibilidad para ver como afectan ciertas modificaciones
en la rentabilidad del proyecto.
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En el grafico 7-3 se puede observar cdmo varian la tasa interna de retorno y el tiempo de repago
en funcion del porcentaje de los costos originales manteniendo la inversién y demas parametros
constantes. Se puede observar que para que la TIR sea 25%, los costos de operacién deben ser
el 24% de los costos actuales lo cual en la préctica es imposible ya que los costos fijos superan
ampliamente esa cantidad.
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Grafico 7 - 3. Parametros para el calculo de rentabilidad en funcion del porcentaje de costos de
operacion.

Otro parametro que se puede modificar es la capacidad de produccién de la planta. A partir de
esta modificacion cambiaran la inversion y los costos de produccidn, y, por ende, también los
flujos de caja. Se obtienen diferentes valores de TIR y tiempo de repago como se observa en el
grafico 7-4.
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Grafico 7 - 4. Parametros para el cdlculo de rentabilidad en funcion de la capacidad de la planta.
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A medida que aumenta la capacidad de la planta® aumenta la tasa interna de retorno y
disminuye el tiempo de repago. Si se opera con una capacidad 2.7 veces mayor a la actual, la TIR
alcanza el 25% y el proyecto se podria considerar rentable. Por lo tanto, considerar una planta
de mayor capacidad resultaria rentable a partir de dicha capacidad.

Discusiones y mejoras en general

Llegada esta instancia del trabajo se realizard una revisidon de cuestiones técnicas que podrian
ser mejoradas.

e En el capitulo 5 se diseia un separador flash que opera a la temperatura de salida de la
corriente liquida del absorbedor de sulfuro de hidrégeno. Al aumentar la temperatura
de operacidn de este equipo se obtiene una notoria ventaja en la recuperacion de la
amina para su reutilizacién. Esta temperatura podria ser incrementada utilizando, por
ejemplo, la corriente caliente que emerge del gasificador. Se debe analizar el limite de
temperatura para que el agua, en separador, no pase a la fase gaseosa. El agua en la
fase gaseosa aumenta la cantidad de gel de silice requerido para el acondicionamiento
final del diéxido de carbono y, ademas, hace que se requiera mayor cantidad de agua
de reposicidn para mantener el caudal y la concentracidon de amina a la entrada del
absorbedor.

e En el capitulo 6 se recalculan los equipos de separacion debido a la temperatura de la
region donde se emplazara la planta. En el analisis se escogen equipos mds grandes que
los originales en vez del aumento del caudal. Criticamente, hubiese convenido el
aumento del caudal, dado que era pequefio, menor a 2 m?, ya que el aumento de
energia no seria relevante y podrian utilizarse las mismas bombas seleccionadas.
Entonces resultaria en una disminucién del costo de equipos al que se llegd, por utilizar
torres mas pequenias.

e Podria considerarse la comercializacion del diéxido de carbono separado de la corriente
gaseosa del destilador flash y el nitrégeno de la corriente de desecho de la unidad de
separacion de aire (PSA). Para esto deberia analizarse la forma de comercializacién.
Generalmente es en tubos en los cuales los gases se encuentran a alta presiones. La
compresidn de gases es un proceso que consume una cantidad considerable de energia,
se deberia realizar un andlisis de costos para evaluar la viabilidad de dicha
comercializacion.

e Una desventaja del proyecto es que se operan las torres de absorcion a presiones
superiores a la atmosférica, y, que para el gas alcance las presiones de operacion, deben
utilizarse compresores. En el grafico 7-5 se puede observar cdmo se distribuye la energia
generada. Se observa que los compresores de las torres de absorcion presentan un gran
consumo de energia en comparacion con el resto de los equipos y puede prescindirse
de ellos si se busca la forma de operar a presidon atmosférica.

4 Lainversidn en funcidn de la capacidad de la planta varia con la siguiente expresion:

QA 0,67
Iy=1Ig (Q_) + lnagirecta
B
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Grafico 7 - 5. Distribucion de la energia generada.

Para prescindir de los compresores primero se analiza el caso del absorbedor de amoniaco que
inicialmente operaba a 300 kPa de presidn. El agua ingresa al equipo a 31°C debido a la limitacion
qgue presenta la temperatura de la regién donde estaria emplazada la planta. Se analiza la
operacion de una torre de mayor numero de etapas y su operacion a grandes caudales. Los
resultados de la simulacién se encuentran en el grafico 7-6
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©
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Grafico 7 - 6. Resultados de la simulacion para absorbedor de amoniaco.

Segln la herramienta Tray Sizing la altura equivalente de plato tedrico es 0.46 m, con un
didmetro de 0.76 m.

Tabla 7 - 19. Configuraciones de absorbedores.

Caudal (m3/h) Altura (m)

20 etapas 19.50 9.2
25 etapas 18.35 11.5
30 etapas 17.60 13.8
35 etapas 17.10 16.1

Una torre de 35 etapas es demasiado elevada por lo que se descarta su utilizacién. Como el
caudal de gas es de aproximadamente 1500 kg/h, para tener una relacién masica L/G cercana a
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10, lo cual se considera aceptable, se selecciona como alternativa el empleo de una torre con 30
etapas ideales. Dicha torre presenta una altura de 13.8 m® y opera con un caudal de 17.60 m3/h.

Si se realiza el mismo procedimiento para el absorbedor de sulfuro de hidrégeno se obtiene el
grafico 7-7 Resulta conveniente operar con 30 etapas y 8200 kg/h de solucion de amina para
cumplir el requerimiento a presidn atmosférica. Mediante la herramienta Tray Sizing se obtiene
las mismas dimensiones que la torre anterior, 13.8 m de alturay 0.76 m de diametro. Para ambas
torres se deberia

0,003
0,0025 \\\\\\\
0,002 — 20 etapas

25 etapas

0,0015
—— 30 etapas
0,001 ——35 etapas
0,0005 — Requerimiento

— Limite de seguridad
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Grafico 7 - 7. Resultados de la simulacion para absorbedor de sulfuro de hidrégeno.

Se deben seleccionar nuevamente las bombas para la impulsién de liquidos a los absorbedores
ya que se modificaron las alturas y los caudales. Para todos los casos Hgs=Ah. Ademads, se
modifica la torre de enfriamiento de agua debido al aumento de los caudales utilizados en los

absorbedores.
Tabla 7 - 20. Precios para bombas nuevas. (Grundfos, 2019)
Caudal Potencia
Precio (USD -
Bomba Hdis (m) volumétrico bomba reflo (us
3 ) afio 2019)
(m3/h) catalogo (kW)
1- Absorbedor de NH; 13.8 17.60 2.24 1060
2- Absorbedor de H>S 13.8 8.39 0.75 873
3-T d
oo orrede 6.8 33.84 2.00 950
enfriamiento de agua
Precio total de bombas (USD) 2883

También se propone modificar los intercambiadores de calor, como en este capitulo se
determind operar con un motor de combustion interna, se calculardan los nuevos
intercambiadores sin calentar la corriente de ingreso a él. Anteriormente, esta fue calentada y
fue considerado dicho intercambiador proveniente del analisis del capitulo 6. Los precios se

5 Si existen en la planta limitaciones de espacio las torres pueden fraccionarse y colocarse en serie.
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detallan en la tabla 7-21 Las caracteristicas de dichos intercambiadores se pueden observar en

la tabla 7-22
Tabla 7 - 21. Caracteristicas de intercambiadores de calor.
Intercambiador 1 Intercambiador 2
Corriente gasificador Amina regenerada
966 a 353 K 3104a 326,85 K
Agua de enfriamiento Agua de enfriamiento
304 a 353 K 304a321K
Area 10.60 m? Area 16.86 m?
Costo 9405 usD Costo 11248 usD
Calor 398.58 kw Calor 161.413 kW

Precio total de intercambiadores (USD — afio 2007): 20653

Las torres de absorcidn también sufren modificaciones. Los resultados se listan en la tabla 7-22.

Tabla 7 - 22. Precios del cuerpo de torres empacadas.

Precio en
. D - af
Torre dolares por Altura (m) Precio total (USD - afio
2002)
metro de altura
Absorbedor de NH3 5500,00 USD 13.8 40020
Absorbedor H,S 4000,00 USD 13.8 40020
Torre de enfriamiento  5500,00 USD 6.8 27200
Precio total cuerpo de torres (USD — aiio 2002) 107240

Tabla 7 - 23. Precio de rellenos para torres empacadas.

Equipo Csantidad.de
m?® requeridos
Absorbedor de NH3 4.03
Absorbedor de H,S 4.03
Torre de enfriamiento de agua 12.02
Total (m3) 20.08
Precio total (USD — afio 2019) 17861

Se recalcula la inversion con el precio de los equipos modificados, teniendo en cuenta el precio
actualizado y la instalacidn, y los factores utilizados anteriormente, en la tabla 7-24 se muestran
los resultados.

Tabla 7 - 24. Resultados en costos e inversion luego de modificacion.

Costo total de equipos (USD) 1678547
Inversidn directa (USD) 3247988
Inversion fija (USD) 5683979
Inversion fija total (USD) 5735979
Inversidén en capital de trabajo (USD) 573598
Inversidn total (USD) 6309577
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Los costos que se modifican son los costos que dependen de la inversién y el costo de agua. Para
esta nueva disposicidn se requieren mayores caudales de agua. Se estima un consumo de 5143
m? al afio, con un costo de 750 USD.

Tabla 7 - 25. Costos modificados.

usD

Agua 5604.37
Costo de mantenimiento 113679.58
Costo de suministros 42629.84
Costo de depreciacién 303145.55
Costo de impuestos 85259.69
Costo de seguros 42629.84

Total costos (Incluidos los que 1286508

permanecieron sin cambios)

Balance energético

Se supone que el motogenerador producirad la misma potencia a pesar de los pequeiios cambios
en la composicién provocados por las modificaciones de las torres de separacién. La potencia
consumida por las bombas y el compresor es ahora 138 kW. Si se le adiciona el 20% considerado
resulta de 165.6 kW. Los kWh netos producidos generan 1415350 USD por afio al ser inyectados
alared.

Energia neta producida = Energia total generada — Consumo
Energia neta producida = 1273.32 kW — 165.6 kW = 1107.4 kW

Se obtiene el siguiente cuadro de usos y fuentes:

Tabla 7 - 26. Cuadro de usos y fuentes.

Afo 1 Ao 2...15
Fuentes
Capital propio 6309576.98
Crédito de banco 0
Ventas netas del ejercicio 3282325.22  3282325.22
Total fuentes 9591902.20 3282325.22
Usos
Activo fijo total 5735979.07
Activo de trabajo 573597.91
Costo total de produccion 1286508.23  1286508.23
Total usos 7596085.21 1286508.23
BNAI=Total fuentes - Total usos 1995816.99  1995816.99
Impuestos 698535.95 698535.95
BN=BNAI-impuestos 1297281.05 1297281.05
Depreciacion 303145.55 303145.55
Flujo de caja 1600426.60  1600426.60

FC=BN-+depreciacion
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La TIR resulta 24.7% y el tiempo de repago de 2.8 afios. Con dichos valores puede decirse que el

proyecto resulta rentable econdmicamente.

Anexo

Método de los factores de Chilton

Tabla 7 - 27. Factores para el método de estimacion de la IF (adaptado de Chilton, 1949)

Valor del Equipo Instélado de Prc;c;e:so

IE'

Factores experimentales como fraccion de I
Tuberias de Proceso fq
Proceso de solidos 007-010
Proceso mixto 0.10-030
Proceso de fluidos 0.30-060
Instrumentacion f2
Control poco automatizado 0.02-0.05
Control parcialmente automatizado 0.05-0.10
Control complejo, centralizado 0.10-0.15
Edificios de fabncacian f3
Construccion abierta 005-020
Construccion semiabierta 0.20-060
Construccion cerrada 0.60-1.00
Plantas de senicios fa
Escasa adicion a las existentes 0.00-0.05
Adicion considerable a las existentes 005-025
Plantas de servicios totalmente nuevas 0.25-1.00
Conexiones enfre unidades fg
Entre las unidades de servicios 0.00-005
Entre unidades de proceso separadas 0.05-015
Entre unidades de proceso dispersas 0.15-025
Inversion directa IE {1+ 3 fi)
Factores experimentales como fraccion de la inversion
directa
Ingenieria y construccion fl1
Ingenieria Inmediata 0.20-0235
Ingenieria compleja 0.35-050
Factores de tamafio fiz
Unidad comercial grande 0.00 - 0.05
Unidad comercial pequefia 0.05-015
Unidad experimental 0.15-0.35
Contingencias fi3
De la compariia 0.10-020
Variaciones imprevistas 0.20-0.20
Procesos exploratorios 0.30-050
Factor de inversion indirecta fl =3fi+1
Inversion fija
IF=1g (1= 2fi) fi
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Indice de costos para plantas de procesos quimicos (Chemical
Engineering Plant Cost Index - CEPCI)

Tabla 7 - 28. Chemical Engineering Plant Cost Index

Aio CEPCI
2018 603,1
2017 567,5
2016 541,7
2015 556,8
2014 576,1
2013 567,3
2012 584,6
2011 585,7
2010 550,8
2009 521,9
2008 575,4
2007 525,4
2006 499,6
2005 468,2
2004 444,2
2003 402

2002 395,6
2001 394,3
2000 394,1
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Capitulo 8
Ciclos combinados




Resumen ejecutivo

Un ciclo combinado se puede definir como el acoplamiento de dos ciclos termodindmicos
individuales: uno de gas, que opera a altas temperaturas, y otro de vapor, que opera a
temperaturas menores. Dichos ciclos se pueden describir por medio de diagramas
termodinamicos como se puede observar a continuacion.

T ———1.000 °C - 1.400 °C

Ay B00°C
" ®us°C-565°C

A\

> 40 =C

15 °C —

S {agual

S {aire)
Grafico R8 1. Diagrama T vs S de un ciclo combinado convencional.

El ciclo de gas, conocido como ciclo de Brayton, se compone de cuatro etapas:

e Una etapa de compresion isentrdpica, efectuada por una maquina térmica denominada
compresor.

e Una etapa de aportacion de calor a presién constante.

e Una etapa de expansion, realizada en una turbina.

e Una etapa de cesién de calor a presion constante (esta etapa es la que se halla en linea
punteada en el diagrama). Esta etapa no ocurre fisicamente porque el ciclo de gas opera
a “ciclo abierto”, es decir, que una vez que el gas es quemado, los gases de combustién
son, en el caso del ciclo combinado, alimentados a una caldera recuperadora de calor.
El siguiente “ciclo” comienza con nuevo combustible alimentado.

El ciclo de vapor ideal, el ciclo Rankine, se compone de las siguientes etapas:

e Compresion isentrépica mediante una bomba. Esta compresién se realiza fuera de la
zona de cambio de fase, a diferencia del ciclo de Carnot. La operacién con un fluido
bifasico resulta dificultosa tecnolégicamente.

e Aportacion de calor a presién constante en una caldera. Primero ocurre un
calentamiento de la fase liquida, luego el cambio de fase y, finalmente, se sobrecaliente
el vapor generado con la finalidad de disminuir la humedad en la turbina.

e Etapa de expansidn isentrdpica del fluido en la fase vapor.

e Cesion de calor residual del vapor a presion contante en un condensador. En esta etapa
se realiza la condensacién total del fluido.
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Estos dos ciclos se interconectan mediante un intercambiador de calor denominado caldera
recuperadora de calor. En dicha caldera se da el intercambio de calor entre los gases de
combustidn al agua, para generar el vapor necesario para alimentar la turbina de vapor.

Para los ciclos combinados se pueden dar diferentes configuraciones: se pueden operar hasta
tres niveles de presién en la caldera, puede darse recalentamiento del vapor y existen ciclos
combinados con diferentes niveles de presion y regeneracion (extraer vapor de la turbina para
calentar el agua que ingresa a la caldera). Las alternativas analizadas son: uno, dos y tres niveles
de presién; tres niveles de presion con regeneraciéon y dos niveles de presion con
recalentamiento.

A su vez, tecnoldgicamente se busca optimizar los ciclos mas alla de la termodindmica para
obtener el mayor rendimiento posible. Es por ello que existen diferentes configuraciones como
son 1x1 (una turbina de gas que alimenta a una caldera de recuperacién de calor y produce
vapor para un Unico ciclo de Rankine y que pueden ser con y sin embrage o multietapas), 2x1
(dos turbinas de gas que alimentan cada una de ellas a su correspondiente caldera de
recuperacion de calor y producen vapor para un Unico ciclo de Rankine) son frecuentes, pero
son posibles otras del tipo 3x1, 4x1, etc.

Finalmente, la generacion de energia eléctrica a partir de gas de sintesis por medio de un ciclo
combinado es posible. Sin embargo, la escala de implementacidon debe ser mucho mayor a la
tratada a lo largo del presente trabajo. Esto se debe a que las turbinas de gas de baja potencia
no generan la cantidad de gases de chimenea necesarios para generar el vapor suficiente para
alimentar una turbina de gas. Deberia disefiarse una planta de gasificacién de mayor capacidad,
para poder alimentar turbinas de gas de mayor potencia y poder lograr la factibilidad del ciclo
combinado. Dentro de las posibilidades se hallan la utilizacion de configuraciones 2x1 o de
alimentar otro tipo de combustible adicional en la caldera para la produccidn de vapor.
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Introduccion

La generacion global de energia en la actualidad es fuertemente dependiente de combustibles
fésiles. En las ultimas décadas se ha incrementado la preocupacion por las limitaciones de las
reservas de combustibles fdsiles, el cambio climatico y el concepto de desarrollo sostenible en
el mundo. A causa de lo mencionado, se buscan nuevas formas de generacién de energia que
cumplan con criterios de sustentabilidad y sean “amigables” con el medio ambiente. Es deseable
que las formas de generacién de energia sean eficientes y que posean bajos niveles de emisién
de diéxido de carbono y otros gases contaminantes. La generacién de energia a partir de
biomasa esta recibiendo gran atencion en el presente debido a que puede ser una alternativa
para superar los problemas descriptos.

La mayor parte de la generacidn eléctrica a partir de biomasa se basa en plantas que funcionan
con un ciclo Rankine basado en el vapor producido, estas son de pequefia capacidad (20 — 50
MW) y baja eficiencia (<20%). En estas plantas, la energia almacenada en el combustible se
recupera por combustion directa en el hogar de las caderas.

Una alternativa para la utilizacion de la biomasa, es un proceso de gasificacion para obtener un
gas combustible, Ilamado gas de sintesis. Este gas puede utilizarse como combustible en turbinas
de gas o en motores de combustién interna. Otra alternativa es utilizarlo como combustible en
una turbina de gas parte de un ciclo combinado. Dichos ciclos cumplen con las caracteristicas
mencionadas con respecto a la eficiencia y baja emisién de gases nocivos.

La primera planta de gasificaciéon de biomasa integrada con un ciclo combinado (BIGCC) se
construyé en Suecia en 1996. Esta utilizaba madera como materia prima de un gasificador de
lecho fluidizado a presion. La planta generaba 6 MWe y 9 MWt operando con una eficiencia del
32%. Sin embargo, debido a los altos costos de operacion, la planta dejo de operar luego de unos
pocos anos (Stahl & Neergaard, 1998).

Por otro lado, se realizaron esfuerzos en demostrar la posible utilizacion de ciclos combinados
integrados con gasificacion de biomasa para plantas de pequefia escala. Entre ellos se
encuentran dos ejemplos: la TEF (The Italian Thermie Energy Farm) creé un proyecto de BIGCC
demostrativo que genera 12 MWe con 31.7% de eficiencia global (Bhattacharya, Manna, Paul,
& Datta, 2011). Wu describio el diseio y operacién de una planta que produce 5.5 MWe a partir
de motores de combustion y turbinas de vapor operando con 26-28% de eficiencia global (Wu,
Yin, Ma, Zhou, & Chen, 2008).

Existen problemas técnicos y logisticos no resueltos en emplear la tecnologia de BIGCC para la
generacion de energia eléctrica en escala comercial. Debido al bajo poder calorifico del gas de
sintesis, el flujo masico que atraviesa la turbina de gas debe aumentar significativamente en
comparacion con el gas natural para alcanzar la misma temperatura. Esto conlleva una reduccién
substancial en el margen del compresor. El otro inconveniente relacionado con la utilizacion de
biomasa como combustible esta asociado a la disponibilidad, transporte y almacenamiento de
la misma. La fluctuacién estacional y la dispersién del recurso, los altos costos de transporte
debido a la baja densidad de la biomasa sumado a la falta de almacenamiento eficiente ponen
presion en el éxito de la utilizacién de biomasa como un recurso en plantas de gran escala.
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Las limitaciones técnicas en el uso de biomasa para la generacién de energia a partir de ciclos
combinados se han abordado a través de dos alternativas. Algunos investigadores sugieren la
combustidn conjunta de gas natural y gas de sintesis en una turbina de gas con el fin de
aumentar el poder calorifico del combustible. El otro esquema utiliza gas natural para el ciclo
combinado y adicionalmente quema el gas de sintesis antes del generador de vapor. La
combustidon de ambos gases aumenta la potencia neta de la planta, pero disminuye la eficiencia
global.

El disefo y operacidn exitosa de las plantas BIGCC requieren mds investigacion para optimizar
los pardmetros operativos de la misma. Klimantos desarrollo un andlisis tecno-econémico para
la gasificacién de biomasa integrada en un ciclo combinado utilizando diferentes tecnologias de
turbinas de gas para un rango de 10 a 70 MWe (Klimantos, Koukouzas, Katsiadakis, & Kakaras,
2009). Descubrié que el costo de inversidon especifico es alto para pequefas unidades (< 20
MWe). Pellegrini por otro lado plantea que la gasificacion a alta presién mejora la performance
de las plantas de BIGCC (Pellegrini, Oliveira Junior, & Burbano, 2010)

Termodinamica

La Termodinamica es una herramienta analitica tedrica y practica que interpreta fendmenos
naturales desde el punto de vista de las relaciones de materia y energia. La palabra
“Termodinamica” fue usada por vez primera en 1850 por W. Thomson (Lord Kelvin) como
combinacion de los vocablos griegos “termo” (calor) y “dinamos” (potencia o fuerza), aunque
actualmente se usa como opuesto a estatico. La Termodindmica estudia el intercambio de
energia en sus diversas formas, su interaccidn con los equipos, las propiedades de la materia 'y
el uso racional de la energia. Dado que no se puede concebir industria sin uso de energia, esta
ciencia tiene una gran importancia practica y se aplica en todas las ramas de la Ingenieria.

Dentro de los intercambios de energia es importante recalcar los términos calor y trabajo. El
calor es una forma de transferir energia. Esa transferencia ocurre cuando hay desequilibrio
térmico, es decir cuando una de las partes entre las que tiene lugar esa transferencia “estd mas
caliente” (tiene mayor temperatura) que otras. Por otra parte, el trabajo que también es energia
qgue se transfiere, lo hace cuando entre dos cuerpos actuan fuerzas que provocan
desplazamientos o cambios dimensionales en sustancias. Por ello, se puede encontrar trabajo
mecdanico de expansion (o de compresidn, que es el proceso inverso) cuando el sistema contiene
un gas que entrega trabajo al medio externo por efecto de su propia fuerza elastica, v, si el
trabajo es de compresién algin agente externo al sistema (medio ambiente) debe proveer la
energia necesaria para vencer la fuerza elastica del gas.

El trabajo se puede convertir en calor de manera directa y por completo, pero convertir el calor
en trabajo requiere usar dispositivos especiales denominados maquinas térmicas.

Las maquinas térmicas difieren bastante entre si, pero es posible caracterizarlas a todas de la
siguiente manera:
1. Reciben calor de una fuente a temperatura alta (energia solar, horno de

petrdleo, reactor nuclear, etcétera).
2. Convierten parte de este calor en trabajo.
3. Rechazan el calor de desecho hacia un sumidero de calor de baja temperatura (la
atmosfera, los rios, etcétera).
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4. Operan en un ciclo (un ciclo ocurre cuando un sistema experimenta una serie de
evoluciones que lo devuelven a su estado original).

Las maquinas térmicas y otros dispositivos ciclicos por lo comun requieren un fluido hacia y
desde el cual se transfiere calor mientras experimenta un ciclo. Al fluido se le conoce como fluido
de trabajo.

El término maquina térmica se usa con frecuencia en un sentido mas amplio que incluye
dispositivos que producen trabajo sin operar en un ciclo termodinamico. Las mdaquinas de
combustidn interna, como las turbinas de gas y los motores de automdviles, entran en esta
categoria. Estos dispositivos operan en un ciclo mecanico, pero no en un ciclo termodinamico,
porque el fluido de trabajo (los gases de combustion) no cierra el ciclo. En lugar de ser enfriados
a la temperatura inicial, los gases de escape se eliminan y se reemplazan por una nueva mezcla
de aire y combustible en el inicio de lo que llamariamos el ciclo.

La Termodindmica abarca el tema de los ciclos de potencia y maquinas térmicas.
Resumidamente, durante una parte del ciclo el fluido realiza trabajo y durante otra se hace
trabajo sobre el fluido. La diferencia entre estos dos trabajos es el trabajo neto que entrega la
maquina térmica. La eficiencia del ciclo de una maquina térmica depende en gran medida de
como se ejecute cada uno de los procesos que constituyen el ciclo. El trabajo netoy, por lo tanto,
la eficiencia del ciclo, se pueden maximizar mediante procesos que requieren la minima cantidad
de trabajo y entregan lo mds posible, es decir, mediante procesos reversibles.

“Un proceso reversible se define como un proceso que se puede invertir sin dejar ningln rastro
en los alrededores” (Cengel & Boles, 2011). Es decir, tanto el sistema como los alrededores
vuelven a sus estados iniciales una vez finalizado el proceso inverso. Esto es posible sélo si el
intercambio de calor y trabajo netos entre el sistema y los alrededores es cero para el proceso
combinado (original e inverso). Los procesos que no cumplen con las condiciones de
reversibilidad son procesos irreversibles.

El ciclo combinado o ciclo combinado gas-vapor se trata de la conjuncién de dos “ciclos”
termodinamicos: Brayton y Rankine. Esta configuracion se caracteriza por su alto rendimiento
energético y elevada densidad de potencia. Para poder comprender el funcionamiento de los
ciclos combinados es importante conocer el funcionamiento de los diferentes ciclos (Brayton y
Rankine) y sus modificaciones.

Ciclo de Carnot

El ciclo termodinamico de referencia aplicado a un sistema es el ciclo de Carnot. Cualquier ciclo
termodinamico puede expresarse como una combinacidn de infinitos ciclos de Carnot. Este ciclo
representa la idealidad ya que es completamente reversible, por lo que presenta el limite
superior del desempefio de cualquier ciclo real.

El ciclo de Carnot se compone de cuatro etapas, las cuales pueden describirse en un diagrama P
vs V (grafico 8-1):

e Una etapa de aporte de calor a temperatura constante en el foco caliente (etapa 1-2).
e Una etapa de expansion adiabatica y reversible (etapa 2-3).
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e Una etapa de cesion de calor a temperatura constante al foco frio (etapa 3-4).
e Una etapa de compresion adiabatica y reversible (etapa 4-1).

El término de foco o fuente se refiere a toda parte del sistema capaz de intercambiar calor sin
modificar su temperatura.

Pi

Grafico 8 - 1. Diagrama P vs V de un ciclo de Carnot. (Cengel & Boles, 2011)

En los diagramas P vs V, el area bajo la curva representa el trabajo de frontera para los procesos.
En este caso, el drea bajo la curva 1-2-3 representa el trabajo que realiza el sistema durante la
expansion. El area debajo de la curva 3-4-1 representa el trabajo que se le realiza al sistema, en
este caso el gas, para comprimirlo. La diferencia entre estos trabajos es el trabajo neto realizado.
Este ultimo resulta igual al drea encerrada por la trayectoria del ciclo.

El ciclo de Carnot puede representarse, también, en un diagrama T vs S (grafico 8-2). En este, las
etapas se corresponden con las mencionadas anteriormente. Es posible calcular el calor que se
le debe suministrar al sistema y el calor que debe removerse del ciclo (Qn y Qc respectivamente)
de la siguiente forma:

Qu =T1 AS1
Ecuacion 8- 1
Qc =T, AS34
Ecuacion 8 - 2

El trabajo que proporciona el ciclo es la diferencia entre Qu y Qcy graficamente es el area dentro
de la trayectoria del ciclo. El rendimiento del ciclo puede expresarse como:

g0 Qo TbS, Ty
Qu Qi TAS, T

Ecuacion 8- 3
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Grafico 8 - 2. Diagrama T vs S de un ciclo de Carnot.

El ciclo de Carnot es un ciclo ideal que dificilmente puede ser llevado a la practica debido a varias
razones. Entre ellas se encuentra que las turbinas y bombas no operan en la realidad de forma
adiabatica. En la etapa de compresion el fluido se encuentra en dos fases, lo que hace esta etapa
inviable. Es por eso que se plantea el ciclo Rankine, que es la aplicacidn tecnoldgica del ciclo de
Carnot.

El ciclo de las turbinas de gas

La turbina de gas de un ciclo combinado opera a ciclo abierto. Termodindmicamente es una
aplicacion del ciclo Brayton. Los procesos tanto de compresién como de expansién ocurren en
magquina rotatoria.

Se introduce aire en condiciones ambiente dentro del compresor, donde se elevan su
temperaturay presién. Dicho aire comprimido se alimenta a la cdmara de combustién, donde el
gas de sintesis, en este caso, se quema a presion constante. Los gases a alta temperatura que se
generan producto de la combustion entran a la turbina, en donde se expanden hasta presidon
atmosférica generando potencia. Como los gases de escape que salen de la turbina se expulsan,
este ciclo es clasificado como ciclo abierto. Un diagrama para dicho ciclo se observa en el grafico
8-3.

Cimara de |
combustion |

Compresor

lhl
E=|=—=] Turbina b
A

fresco escape

Q\f Aire Gases de @

Grafico 8 - 3. Aplicacion del ciclo Brayton a "ciclo abierto". (Cengel & Boles, 2011)
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El ciclo descripto puede modelarse como un ciclo cerrado. Para este caso, los procesos de
compresidn y expansion permanecen iguales, pero el proceso de combustidn se sustituye por
uno de adicidn de calor a presidn constante desde una fuente externa. Por otra parte, el proceso
de rechazo de los gases de escape es remplazado por liberacion de calor a presién constante
hacia el ambiente. El ciclo ideal que el fluido de trabajo experimenta en este ciclo cerrado es el
ciclo Brayton, el cual se integra por cuatro procesos reversibles:

e Una etapa de compresidn isentrépica, efectuada por una maquina térmica denominada
compresor (etapa 1-2).

e Una etapa de aportacion de calor a presion constante (etapa 2-3).

e Una etapa de expansidn, realizada en una turbina (etapa 3-4).

e Una etapa de cesion de calor a presion constante (etapa 4-1).

Dicho ciclo ideal puede describirse en diagramas T vs S (grafico 8-4) y P vs V (grafico 8-5).

Grafico 8 - 4. Diagrama T vs S de un ciclo Grafico 8 - 5. Diagrama P vs V de un ciclo
Brayton. (Cengel & Boles, 2011) Brayton. (Cengel & Boles, 2011)
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Grafico 8 - 6. Ciclo Brayton ideal.
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El balance de energia para el estado estacionario resulta:
(Qentrada - qsalida) - (Wentrada - Wsalida) = hsalida - hentrada
Ecuacion 8- 4
Donde
Jentrada = hs —hy = cp (Ts — T3)

Ecuacion 8- 5

9salida = hy—hy = cp (T4 - Tl)
Ecuacion 8- 6

La eficiencia térmica para un ciclo Brayton ideal resulta:

T,
1 _ Whneto -1 Qsalida —1_ cp (T, —Ty) _1_ L (Tl )
Brayton entrada entrada cp (T3 - TZ) T, (% _ )
2

Ecuaciéon 8 - 7
En los procesos P,=P3 y P,=P;, entonces,
T, <p2)(k—1)/k (pg)(k—l)/k Ts
T, \P ~\p, T
Ecuacion 8 - 8

k simboliza la relacién de calores especificos cominmente denominado coeficiente adiabatico.
Finalmente, se obtiene que:

1
NBrayton = 1 — T‘p(kT)/k

Ecuacion 8- 9
Enla que

T, =
p
Py

Ecuacion 8- 10

De la expresion para la eficiencia se concluye que esta depende de la relacion de las presiones
del cicloy de larelacidn entre los calores especificos. Es conveniente para aumentar la eficiencia,
aumentar la presion de aire y la temperatura de combustién y reducir la temperatura media del
foco frio. Lo primero se puede lograr mediante mejoras en los compresores y en las turbinas y
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para reducir la temperatura del foco frio se pueden implementar sistemas de enfriamiento de
aire en la admisién del compresor.

Parte de la energia obtenida por la expansion del fluido debe emplearse necesariamente en el
accionamiento del compresor. Al cociente entre la potencia neta obtenida en el eje de la turbina
de gas (W+-W¢) y la generada en el proceso de expansion (W+) se denomina factor de potencia,
el cual se obtiene mediante la siguiente expresion:

Wy —We We

=—:1__
®p A W,

Ecuacion 8- 11

Para las turbinas de gas este valor es aproximadamente 0,4. Lo que significa que un 60% de la
energia generada por la expansion del gas en la turbina se emplea en el accionamiento del
compresor.

Por esta razén se trata de optimizar los compresores. La optimizacidn de estos conlleva mayores
complicaciones tecnoldgicas que optimizar turbinas. Esto se debe a que se debe llevar a un
fluido, que se encuentra en equilibrio con el entorno, a un estado alejado de dicha condicion,
mayor presidn y temperatura. Durante la expansion del gas en la turbina ocurre lo contrario, se
lleva el fluido de un estado de alta presion y temperatura a uno de mayor equilibrio con el
entorno. Es por lo enunciado que las eficiencias de las turbinas son casi siempre mayores que
las de los compresores.

En las turbinas de gas, para una misma temperatura en la cdmara de combustidn (temperatura
maxima del ciclo, que esta limitada por los materiales de construccién de la turbina) al aumentar
la relaciéon de compresion se alcanza un maximo en el trabajo neto. Si la relacién sigue en
aumento, el trabajo neto comienza a disminuir como se observa en el grafico 8-7. El trabajo neto
gueda representado por el area encerrada por la trayectoria del ciclo. Pero, a su vez, al aumentar
la relacion compresion, la temperatura en el escape disminuye, lo cual es perjudicial para la
recuperacion de calor en la caldera de un ciclo combinado. Por estas razones existe una relacién
de compromiso entre la relacién de presidn, el trabajo neto producido y la temperatura de los
gases para que intercambien calor en la caldera.

El maximo rp se da por la siguiente ecuacion:

k
Tméx 2(k-1)
w= (i)

Tmin

Ecuacion 8 - 12
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Grafico 8 - 7. Ciclo de Brayton segtn la relacidn de presién. (Cengel & Boles, 2011)

En los ciclos combinados se suelen utilizar turbinas en las que la combustion ocurre de forma
secuencial, las expansiones se dan de manera escalonada. Dicho esquema se puede observar en
el grafico 8-8.

Il

Grafico 8 - 8. Ciclo de Brayton modificado con turbina secuencial. (Garcia & Moiiux, 2006)

En turbinas de gas el aire realiza dos importantes funciones: suministra el oxidante necesario
para la combustién del combustible y sirve como un refrigerante para mantener la temperatura
de diversos componentes dentro de limites seguros. La segunda funcion se realiza al extraer mas
aire del necesario para la combustiéon completa del combustible. En turbinas de gas una relacion
de masa de aire y combustible de 50 o mayor es muy comun.

En cuanto a la generacién de energia por medio de turbinas de gas existe un problema. La
relacidn del trabajo de retroceso, que es la relacion entre el trabajo que requiere el compresor
y el trabajo que entrega el gas en la turbina, es muy elevada. Por lo que las turbinas de gas deben
ser mucho mayores que las de vapor para generar una misma cantidad de energia eléctrica (ya
gue su relacion del trabajo de retroceso es menor).
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El ciclo de las turbinas de vapor

El ciclo de las turbinas de vapor se corresponde con el ciclo Rankine. En este se eliminan muchos
de los aspectos impracticos asociados con el ciclo de Carnot ya que el vapor es sobrecalentado
en la caldera y condensado por completo en el condensador. Al sobrecalentarlo, cuando ocurre
la expansidn, se obtiene un vapor con un alto titulo. Este Ultimo aspecto es beneficioso porque
evita que gotas de liquido choquen a altas velocidades con los alabes de la turbina provocando
un deterioro de los mismos y restando tiempo de servicio. Al condensarse completamente el
liguido se elimina la imposibilidad de comprimir una mezcla de liquido y vapor, puede utilizarse
una bomba. El fluido de trabajo mas ampliamente utilizado es agua desmineralizada por su
facilidad de manejo, reposicién y abundancia. Por estas razones es el ciclo ideal para las
centrales eléctricas de vapor. El ciclo Rankine ideal no incluye ninguna irreversibilidad interna.
Se compone de cuatro procesos que se representan en el grafico 8-9.

e Compresion isentropica mediante una bomba (etapa 1-2). Esta compresion se realiza
fuera de la zona de coexistencia de fases, a diferencia del ciclo de Carnot. La operacion
con un fluido bifasico resulta dificultosa tecnolégicamente.

e Aportacion de calor a presion constante en una caldera (etapa 2-3). Primero ocurre un
calentamiento de la fase liquida, luego el cambio de fase y, finalmente, se sobrecalienta
el vapor generado con la finalidad de disminuir la humedad en la turbina.

e Etapa de expansién isentrdpica del fluido en la fase vapor (etapa 3-4).

e Cesion de calor residual del vapor a presion contante en un condensador (etapa 4-1). En
esta etapa se realiza la condensacion total del fluido.

Fentrada

P Caldera

3
W iarhing salida
>

Bomba

1 ’
i I| T ealida

bomba cnirada

Grafico 8 - 9. Ciclo Rankine ideal simple. (Cengel & Boles, 2011)

El balance de energia para el estado estacionario, al igual que para el ciclo de gas, resulta:

(Qentrada - CIsalida) - (Wentrada - Wsalida) = hsalida - hentrada

Ecuacion 8- 13

Para la bomba, q=0, entonces:
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Wentrada = M2 —hy =V (P, — P1)
Ecuacion 8 - 14
Donde la entalpia 1 es la entalpia del liquido saturado a la presidon que opera el condensador.
hy = hf aP1

Ecuacion 8 - 15

V= V1 = VfaPl
Ecuacion 8 - 16
Por otro lado, para la caldera w=0
Qentrada = h3 —h,
Ecuacion 8 - 17
Para la turbina q=0
Wsalida = h3 - h4
Ecuacion 8- 18
Para el condensador w=0
Qsalida = h4 - hl
Ecuacion 8- 19
La eficiencia térmica se calcula como:

_ Wneto 1 Asalida
NRankine = - 4L
entrada entrada

Ecuacion 8 - 20

Donde

Wneto = Qentrada — 9salida = Wsalida — Wentrada

Ecuacion 8 - 21

Para las turbinas de vapor se aplica el mismo concepto de factor de potencia que para las
turbinas de gas, solo se sustituye el término del trabajo por compresién en la turbina por el
trabajo de bombeo. El factor de potencia en los ciclos de vapor es mucho mayor que para los
ciclos de gas, ya que el trabajo consumido por el bombeo es practicamente despreciable frente
al trabajo que entrega la expansion en la turbina.
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Como se puede observar en el grafico 8-10 el ciclo Rankine ideal descrito puede presentar
desviaciones por diferentes causas que se encuentran mencionadas.

T Ty
Ciclo ideal

Irreversibilidad |

enlabomba —.) Cafda de presidn

} en la caldera

~1.43
| Irreversibilidad
i en_la turbina

: e
/ Carda de prcsﬁz

en el condensador

Grafico 8 - 10. Desviaciones del ciclo Rankine ideal. (Cengel & Boles, 2011)
Modificaciones de los ciclos de vapor

Las modificaciones de los ciclos de vapor se realizan con la finalidad de aumentar la eficiencia
de los mismos. El propdsito se logra si se incrementa la temperatura promedio a la que el calor
se transfiere al fluido de trabajo en la caldera o si disminuye la temperatura promedio a la que
el calor se rechaza del fluido de trabajo en el condensador.

Recalentamientos intermedios

El proceso de expansién en la turbina de vapor se encuentra limitado por la temperatura y
presion del condensador (etapa 4-1). En esta etapa se busca el mayor salto entalpico posible. La
etapa de expansion finaliza en la zona de equilibrio liquido-vapor. En las etapas finales de
expansion aumenta la cantidad de humedad, lo que genera un problema de dafio en los alabes
de la turbina. Para que el deterioro en estos no sea importante, el contenido de humedad debe
ser menor al 16-18%. Aqui se presenta otra situacidon de compromiso debido a que incrementar
la presion en la caldera y disminuir la presidon en el condensador, que aumentan el salto
entalpico, llevan aparejados un aumento en la humedad a la salida de la turbina. Es por ello que,
para reducir la humedad a la salida de la turbina, se recalienta el vapor una vez que se ha
realizado en la turbina una expansién parcial del mismo. En el grafico 8-11 se puede observar en
el diagrama T vs S que para una misma temperatura maxima la humedad se reduce al
implementar un recalentamiento. Las centrales de ciclo combinado generalmente se construyen

con un Unico recalentamiento. Sin embargo, un mejor rendimiento podria obtenerse en un ciclo
con doble recalentamiento.
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Grafico 8 - 11. Ciclo de turbina de vapor con recalentamiento. (Garcia & Moiiux, 2006)

Regeneracion

La regeneracién consiste en realizar extracciones de vapor de la turbina y precalentar con ellas
el agua de alimentacion a la caldera. Mediante este procedimiento se obtiene un incremento de
la temperatura media en la caldera, y, por lo tanto, un mayor rendimiento. Pero un incremento
de la temperatura de aportacién del agua a la caldera conlleva a un menor salto de temperaturas
entre el agua y el gas en la caldera de recuperacidn de calor y una transmision de calor menos
eficaz. En el grafico 8-12 puede observarse las modificaciones que se deben implementar a nivel
tecnolégico y cémo estas repercuten en el diagrama T vs S. La regeneracion produce un aumento
en el rendimiento del ciclo Rankine, pero un menor rendimiento en el ciclo combinado.

Para las centrales de ciclo combinado puede existir un intercambiador de calor de mezcla
denominado degasificador. Su principal funcidon no es la de modificar el ciclo termodindmico
sino es la de contener el agua de alimentacion a la caldera y que en él se de la eliminacién de
oxigeno y gases disueltos.

|3

4M

M

o 4

S

LEYENDA: A: Caldera; B: Turbina de vapor; C: Condensador; D: Bomba; E: Desgasificador;
G: Generador.

Grafico 8 - 12. Ciclo regenerativo de turbina de vapor. (Garcia & Mofiux, 2006)

Pagina | 246



Presiones supercriticas

Presiones elevadas en ciclos de vapor representan un incremento en la temperatura media de
aportacién de calor, y, por ende, un aumento en el rendimiento. Sin embargo, trabajar a
presiones elevadas conlleva grandes dificultades constructivas. Las centrales eléctricas actuales
operan con presiones de hasta 30 MPa. En el grafico 8-13 se observa cédmo se modifica el
diagrama T vs S al aumentar la presion de trabajo.

En los ciclos combinados, el empleo de presiones altas representa una mejora en el proceso de
recuperacion de calor en la caldera al acercar la linea de aportacién de calor en el ciclo Rankine
ala de cesidn de calor de los gases de escape de la turbina de gas y, por lo tanto, lleva a mejoras
importantes en el rendimiento del ciclo. Se debe temer en cuenta que aumentar la presién en
la caldera, como se menciond anteriormente, produce un aumento en la humedad a la salida de
la turbina.

Incremento 3¢
En W nclis

Disminocidn
EN Waew

Grafico 8 - 13. Efecto del aumento de la presién en la caldera para el ciclo de vapor. (Cengel & Boles,
2011)

Ciclo combinado

Un ciclo combinado se puede definir como el acoplamiento de dos ciclos termodindmicos
individuales: uno de gas, que opera a altas temperaturas, y otro de vapor, que opera a
temperaturas menores. En el grafico 8-14 se observa la disposicion mas usual del ciclo y en el
grafico 8-15 se encuentra representado el ciclo combinado en un diagrama T vs S.

La temperatura maxima del fluido a la entrada de la turbina esta cerca de los 600°C en las
centrales eléctricas de vapor, pero es superior a los 1400°C en las centrales de turbina de gas. El
uso de temperaturas tan elevadas en las turbinas de gas es posible por los desarrollos en el
enfriamiento de los alabes y el recubrimiento de éstos con materiales resistentes a altas
temperaturas como ceramicos. Para emplear la energia térmica de los gases que salen de la
turbina de gas, que lo hacen a temperaturas superiores a los 500°C, se los utiliza como fuente
de energia en un ciclo en un intervalo de temperaturas menores, como lo es el ciclo de vapor.
La transferencia de calor entre los gases de escape y el agua se da en un intercambiador de calor
gue sirve como caldera. Generalmente, mas de una turbina de gas se emplea para generar el
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vapor necesario para la operacidon de una turbina de vapor. En el grafico 8-15 también se
observan temperaturas de referencia para cada etapa del ciclo combinado.

Los desarrollos tecnoldgicos para las turbinas de gas lograron que el ciclo combinado sea
atractivo econdmicamente, ya que este aumenta la eficiencia (que suele ser mayor al 40%) al
compararlo con uno de gas o vapor, sin aumentar mucho el costo inicial.
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Grafico 8 - 15. Diagrama T vs S para un ciclo

” . L. combinado. (Garcia & Mofiux, 2006)
Grafico 8 - 14. Diagrama tecnolégico para un

ciclo combinado. (Garcia & Mofiux, 2006).

Rendimiento del ciclo combinado

En el grafico 8-16 se observa un esquema de los flujos de energia correspondientes a los
elementos que componen el ciclo combinado. El bloque TG representa la turbina de gas, CRC la
caldera recuperadora de calor y TV la turbina de vapor. Las eficiencias de estos elementos se
encuentran representadas por la relacion entre la energia, ya sea calor o trabajo, que entregan
y el calor que reciben. El rendimiento del ciclo combinado se encuentra representado por:

wrg + wry
Nee = ——7—— = Nrc ¥ Nrvlere (1 — Nre)
Q" 16

Ecuacion 8 - 22

De esta ultima expresion se desprende que el maximo rendimiento del ciclo combinado no se
obtiene a partir de una turbina de gas y una de vapor con los maximos rendimientos. En el
rendimiento del ciclo combinado tiene especial importancia el rendimiento de la caldera de
recuperacion de calor, que es representa el acoplamiento entre los ciclos.

La eficiencia puede mejorar aumentando las temperaturas medias de los focos calientes y
reduciendo la de los focos frios. También mejora tratando de reducir las pérdidas asociadas a
los distintos equipos que comforman el ciclo. Ademas disminuyendo los saltos de temperatura
existentes entre los gases de salida de la turbina de gas vy el ciclo de vapor como se mencioné
anteriormente. Para esto se puede aumentar el nimero de niveles de presidn en la caldera,
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recalentando el vapor, e introduciendo un nivel de presidén supercritico (presiones mayores a
221 bar) en el ciclo Rankine, medidas que dan ademas mayor temperatura media al foco
caliente.

Calor aportado en forma de
combustible en el ciclo de alta-
turbina de gas.

|D"rs
@ — Wig 0. Calor residual del ciclo de alta-
turbina de gas

i+
T

Ogrg (%, Calor aportado al cicle de baja-
turbina de vapor.
Qcy @ O Cal(l:r residual del ciclo de baja-
turbina de vapor.
Q.,: Calor perdido en el acoplamiento
Q'ry térmico de los dos ciclos, caldera de
recuperacion de calor.
@ T Wi Trabajo neto del ciclo de alta-
turbina de gas.
W, Trabajo neto del ciclo de baja-
Qary turbina de vapor.

Grafico 8 - 16. Esquema térmico basico y de flujos de energia para un ciclo combinado. (Garcia &
Moiiux, 2006)

Una modificacidn que se le puede dar al ciclo combinado es, ademas de utilizar los gases de
combustidn del ciclo de gas en la caldera, quemar adicionalmente un combustible en ella. Es util
para cuando se requieren picos de potencia en forma rapida.

Calculos para un ciclo combinado simple

Se plantea un ciclo combinado ideal a partir del gas generado por la planta de gasificacién. Como
ya se menciond en el capitulo VIl no es posible implementarlo en la préactica por limitaciones
técnicas.

En el grafico 8-17 se ilustra un diagrama T vs s para un ciclo combinado simple. De bibliografia
surgen los datos utilizados.

En la tabla 8-1 se pueden observar las condiciones para cada punto del diagrama. Se parte de
gue el gas entra al compresor del ciclo de gas a 300 K y a la salida de este la temperatura no
puede superar los 1400 K por cuestiones técnicas de las turbinas. La relacién de presién, r,, se
supone igual a 8. Ademds, se asume que se cumplen las suposiones del aire ideal para la mezcla
gas-aire, entonces los datos surgen de la tabla de propiedades de gas ideal del aire.
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Grafico 8 - 17. Diagrama T vs s de un ciclo combinado simple.
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A partir de T; se obtienen h’; y Pry y con la siguiente relacién (ecuacion 8-23) es posible calcular
Pr,. Con Pr; se buscan T, y h’; en la tabla mencionada.

P —PZP
T'Z—Pl 7'1

Ecuacion 8 - 23

Como T3 también esta fija se pueden obtener de tabla h’s y Pr3. De la misma forma que se calculd
Pr; hacerlo con Pry y obtener Tay h's.

Tabla 8 - 1. Caracteristicas de los puntos para el ejemplo planteado.

Ciclo de gas

Pr T (K) h (kJ/kg)
1 1.386 300 300.19
2 11.090 540 544.35
3’ 450.500 1400 1515.42
q 56.313 830 854.50
5’ 5.775 450 451.8

Ciclo de vapor

P (kPa) T(°C) h (kJ/kg)

1 5 31 136,19
2 7000 33 143,185
3 7000 500 3411,4
4 5 31 2200

El calor que ingresa al ciclo es igual a la diferencia entre h’sy h’,, y se debe corresponder con el

poder calorifico de la mezcla gas-aire que ingresa a la cdmara de combustion. Como dicho calor

se puede calcular, a partir de este es posible conocer la cantidad de aire a alimentar.
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Ecuacion 8 - 24

La energia que genera el gas al ser quemado se calcula como el poder calorifico de cada
componente del gas por el caudal que se produce de dicho gas. Considerando el metano,
mondxido de carbono e hidrégeno se llega al resultado de 4353 kJ/s. Los gases de escape son la
suma de los gases que se generan por la combustidon de los componentes del gas de sintesis mas
el nitrégeno que ingresé con el oxigeno estequiométrico para combustionar el gas, y, ademas,
para que la temperatura no se eleve hasta valores por encima del limite de la turbina, se agrega
aire adicional. Dicha suma resulta en una cantidad de gases de escape 16145 kg/h.

Para el ciclo de vapor se considera que la temperatura del punto 1, en el que el agua se
encuentra como liquido saturado, se encuentra a 31°C. En el punto 2, el agua se encuentra como
liguido subenfriado a 7 MPa y 33°C, la entalpia se calcula como la suma entre el producto del
volumen especifico y la diferencia de presiones y la entalpia del punto 1. La presidn mas baja del
ciclo son 5 kPa. A partir de dichos datos se pueden obtener o calcular las entalpias para cada
punto.

Se plantea un balance (ecuacién 8-25) en la caldera intercambiadora de calor. El subindice g
indica los gases de escape y el s el vapor.

mg(hIS —h'y) = mg(hy — h3)
Ecuacion 8- 25

Del balance anterior se obtiene que se genera un caudal de vapor de 1989.4 kg/h. Entonces, la
relacion entre ms/mg resulta 0.123. Esto quiere decir que se generan 0.123 kg de vapor por cada
kg de gas de combustién que ingresa a la caldera.

Para cada ciclo se calcula el trabajo que ingresa al sistema, el trabajo que produce el sistema'y
el trabajo neto. Con estos datos y junto con el calor que se le brinda al ciclo se calcula la eficiencia
térmica de cada ciclo. Con la expresion de eficiencia para el ciclo combinado se calcula Ia
eficiencia de este. Los resultados se listan en la tabla 8-2

Se observa que utilizando un ciclo combinado se obtiene una eficiencia superior a la de ambos
ciclos por separado. Para calcular la potencia generada se utiliza la ecuacion 8-26. Se obtiene
como resultado que podrian generarse en condiciones ideales 2532.6 kW. El resultado obtenido
coincide con los resultados obtenidos de la estimacidn previa del capitulo VI.

Potencia = MgWneto gas + MsWheto vapor

Ecuacion 8 - 26
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Tabla 8 - 2. Resultados de los ciclos planteados.

Ciclo de gas
Wentrada (KJ/Kg)  Wsaiida (kJ/kg) Wheto (kJ/kg) Qentrada (kJ/kg) Nt
h’s-h’y h’>-h’y Wentrada~Wsalida h’s-h’, Wheto/ Qentrada
660.92 244.16 416.76 971.07 0.43
Ciclo de vapor
Wentrada (KJ/Kg)  Wsaiida (kJ/kg) Wheto (kJ/kg) Qentrada (kJ/kg) Nt
hs-h, hz-h; Wentrada~Wsalida hs-h; Wheto/ Qentrada
1211.40 6.995 1204.41 3268.22 0.37
Ciclo combinado
W neto total (kJ/kg) 564.90 Qentrada (kJ/kg) 971.07 Nt 0.58

Ciclos combinados con diferentes niveles de presion y de

temperatura de vapor

Ciclos combinados con un nivel de presion

Un diagrama tecnoldgico de un ciclo combinado con un nivel de presién se observa en el grafico
8-18.

Las turbinas de gas que se utilizan en los ciclos combinados estan estandarizadas, entonces
guedan como grados de libertad a definir la presidn, la temperatura y el caudal de vapor
producido en la caldera de recuperacion de calor. Mediante estos se busca la optimizacidn para
gue se obtenga el menor costo por kWh producido en el conjunto caldera-turbina de vapor.

Presidon de vapor

Para optimizar la potencia y el rendimiento de la turbina de vapor, se parte de la maxima
temperatura posible para el vapor (=T de los gases de escape-25°C) y de la presidn que permite
obtener la mdxima produccién de energia en la turbina. Se deben tener en cuenta las
limitaciones que dan la presidon en el condensador (=0,04 bar) y el contenido maximo de
humedad (menor al 16-18%).

La potencia en la turbina de vapor dependera del flujo masico de vapor y del salto entalpico que
ocurra en ella.

Una presién elevada daria lugar a una menor generacién de vapor al aumentar la temperatura
de saturacion a medida que lo hace la presidn, esto implica una menor recuperacion del calor
de los gases de escape de la turbina de gas y un menor rendimiento de la caldera de
recuperacion de calor.

En cambio, presiones de vapor bajas llevan a una mayor produccidon de vapor, una mayor
recuperacion de calor de los gases y un mayor rendimiento de la caldera. Sin embargo, la masa
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de vapor, de menor densidad, origina pérdidas internas en los equipos, siendo el disefio de estos
mas costoso.

Termodinamicamente, para optimizar el salto entalpico, la mejor presién para operar a una
temperatura determinada es aquella que, siendo lo mds alta posible y compatible con la maxima
recuperacion de calor en la caldera, no dé lugar a un contenido de humedad superior al
permitido.

F1o032 i
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M 617
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_ 1
F 106
T 315
4 35
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T 519 E
M 817 M4
260,4 MW £ 100
T 865
M 108
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Presiones (P} en bar, temperaturas (T) en °C y flujos mésicos (M} en ka/s.

LEYEMDA: (1) Compresor, {2} Turbina de gas, (3) Sobrecalentador, (4) Evaporador, (5) Eco-
namizadar, (6) Calderin, (7) Turbina de vapor, (8) Desgasificador, (9) Candensador, (10) By-pass
de vapor al condensador, {11) Suministro de vapar al desgasificador en los arranques, (12) Re-
posicion de agua al ciclo.

Grafico 8 - 18. Diagrama tecnoldgico de un ciclo combinado con un nivel de presién. (Garcia & Moiiux,
2006)

Temperatura del vapor

La temperatura maxima del vapor se fija como la temperatura de los gases de escape de la
turbina de gas menos 25°C. Conviene trabajar a la mayor temperatura posible para aumentar el
salto entdlpico y por lo tanto la potencia generada. Ademas, aumentar la temperatura del vapor
favorece a que a la salida de la turbina la humedad sea menor.

Caida de presién en el sobrecalentador (parte de la caldera en la que el vapor se lleva a
temperaturas superiores a la de saturacidn a una presion dada)

Para una temperatura y presion finales del vapor en la turbina, disefios de sobrecalentador con
pérdidas de carga grandes reducen la produccion de vapor. Para mantener la presion de vapor
a la entrada de la turbina, la presién y temperatura de saturacién deben ser mayores y por lo
tanto no se podria aprovechar en el proceso de evaporacidén la energia de los gases con
temperaturas inferiores a las de saturacion. La geometria y el didmetro de los tubos juegan un
papel importante en la caida de presion.
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Caida de presion en el economizador (parte de la caldera en la que el liquido se calienta hasta
alcanzar las condiciones de saturacidn para luego evaporarse)

La caida de presién en el economizador tiene una influencia directa en el consumo de las bombas
de agua de alimentacién, por lo que la geometria y el didmetro de los tubos se seleccionan
buscando un equilibrio entre caida de presién vy precio.

Temperatura del agua de alimentacién

El rendimiento de la caldera de recuperacidén aumenta cuanto mas baja es la temperatura del
agua a la entrada del economizador, ya que es la via para reducir la temperatura de salida de los
gases hacia la chimenea. Esta baja temperatura del agua de alimentacién es una caracteristica
diferencial de las centrales de ciclo combinado con respecto a las de caldera convencional, que
consiguen mayores eficiencias calentando el agua de alimentacién por medio de multiples
extracciones de vapor en la turbina.

El calentamiento del agua en degasificador tiene lugar en condiciones normales de operacidn a
partir de una extraccién de vapor en la turbina y en los arranques el vapor procede del calderin.
La finalidad de este procedimiento, como ya se menciond, es reducir la solubilidad de gases no
condensables como CO,, N3, O; y CO entre otros, para evitar la corrosion y la acumulacién de
gases en los equipos, y asi reducir la frecuencia de las purgas.

Ciclo combinado con dos niveles de presion

En el balance térmico del ciclo combinado con un nivel de presién la temperatura de salida de
gases es de aproximadamente 120°C. Para reducir esa temperatura, las pérdidas por calor
sensible y mejorar el rendimiento del ciclo termodinamico se puede utilizar una caldera con dos
niveles de presion de vapor tal como se puede observar en el grafico 8-19.

Partiendo de la misma turbina de gas, para el ciclo con dos niveles se genera el mismo caudal,
presion y temperatura del vapor de alta presidon, pero, ademas se obtiene un suplemento
adicional de vapor a menor presidén y temperatura. Es debido a que, en el nivel de baja presidn,
por la menor presidon y temperatura de saturacion, se puede aprovechar de manera mds
eficiente el calor sensible de los gases de menor temperatura, y por ende incrementar el trabajo
generado en la turbina de vapor.

Presiones de vapor

La presion del vapor de alta presidon debe ser elevada para obtener un salto entdlpico que
maximice la potencia en la turbina de vapor teniendo las mismas consideraciones que para el
caso de un nivel de presién, principalmente en cuanto a humedad.

La presion de vapor de baja presion debe ser pequefa para poder aprovechar el calor sensible
de los gases a baja temperatura durante el proceso de evaporacién, pero no demasiado, ya que
disminuiria el salto entdlpico en la turbina, aumentaria el flujo de vapor y encareceria algunos
equipos. La presion de alta se encuentra, generalmente, alrededor de los 100 bar y la de baja
alrededor de los 5 bar.
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Presiones (P) en bar, temperaturas (T) en "C y flujos madsicos (M) en kg's.

LEYEMNDA: {1} Compresor, (2] Turbing de gas, [3) Sobrecalentador alta presidn, (4) Eveporador
alta presicn, {5) Economizador alta presidn, {6) Sobrecelentador baja presian, (7} Economi-
zador alta presidn f baja presidn, (8} Calderin alta presian, [8) Calderin baja presidn, (10) Tuwr-
bina de vapor, {11) Condensador, (12} Bomba condensado, (131 Deagasificador, (14) Bomba de
agua de alimentacidon de alta presidn, (15) Bomba de agua de alimentacitn da baja presion,
(16) By-pass de vepor al condensador, {17} Suministro de vapor al desgasificador en los
arrangques, (18) Reposicion de agus &l ciclo,

Grafico 8 - 19. Diagrama de un ciclo combinado con dos niveles de presion de vapor. (Garcia &
Moiiux, 2006)

Temperatura del vapor

En los ciclos con dos niveles de presion la potencia de la turbina de vapor aumenta cuanto mayor
es la temperatura del vapor de alta presion. Esto se debe a que, por una parte, aumenta la
entalpia de vapor a la entrada de la turbina de alta presidn, y por otra la menor produccion de
vapor en alta presién se recupera en el evaporador de baja presion. Un aumento en la
temperatura de vapor de baja presion tiene solo un ligero efecto positivo en la potencia de la
turbina de vapor, como ocurre para un solo nivel de presion.

Caida de presion en los sobrecalentadores

Estos valores influyen en el rendimiento y en la produccién de vapor. Conviene que la caida de
presion sea baja en el sobrecalentador de alta presidon (entre 4 y 5 bar), y menor en el
sobrecalentador de baja presion.
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Ciclo combinado con tres niveles de presion

Afadiendo un nivel mds de presidn se obtiene una leve mejora del rendimiento. Esto se debe a
recuperar mas energia de los gases de escape de la turbina de gas. Esta configuracién no es usual
debido a la minima diferencia de potencia y rendimiento con respecto al ciclo con dos niveles
de presién en la caldera. Solamente es conveniente su utilizacién cuando la temperatura de los
gases de salida es superior a los 600°C.

Ciclo combinado con recalentamiento

El porcentaje de humedad en las etapas finales de la turbina de vapor es una limitacion para la
posibilidad de aumentar la presidn del vapor y obtener una mayor potencia. En el ciclo con tres
niveles de presién se tiene un leve sobrecalentamiento ya que mezclan los flujos de vapor de
alta presion y presion intermedia, el efecto no es notorio debido a que el flujo de presion
intermedia es pequefio.

Para incluir el recalentamiento en el ciclo se debe incorporar una turbina de vapor con dos
cuerpos: uno de alta presién y presién intermedia y otro cuerpo de baja presién. Otra
configuracion posible es un cuerpo de alta presion y otro cuerpo para presiones bajas e
intermedias. Para esta ultima configuracién, el vapor, después de expandirse en el cuerpo de
alta presion hasta la presién intermedia vuelve a la caldera y se mezcla con vapor procedente
del sobrecalentador de presién intermedia, para recalentarse conjuntamente a una
temperatura préxima a la del vapor de alta presidén y expandirse en el cuerpo de presion
intermedia-baja presion.

Ciclo combinado con recalentamiento y un solo nivel de presion

En reglas generales si se incrementa la presidn final del vapor, se mejora el rendimiento al
aumentar la temperatura media del foco caliente. El recalentamiento, como se menciond
anteriormente, aumenta el rendimiento al aumentar el salto entalpico.

Los ciclos combinados mas comunes suelen tener dos niveles de presion para turbinas de gas
con medianas potencias y tres niveles de presién con recalentamiento en turbinas mds grandes
(=260MW) y calderas de circulacién natural. Actualmente, la tecnologia permite ciclos mas
eficientes elevando la presion del vapor, incluso operando a presiones supercriticas.

En el grafico 8-20 se observa el diagrama para una configuracién de un ciclo combinado con dos
niveles de presion y recalentamiento con alta presidn de un solo paso.
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Grafico 8 - 20. Ciclo combinado con dos niveles de presion y recalentamiento con alta presion de un
solo paso. (Garcia & Moiiux, 2006)

Resumen de configuraciones

En la tabla 8-3 se observan los resultados para diferentes configuraciones de ciclo combinado a
partir de la misma alimentacién.

Tabla 8 - 3. Diferentes configuraciones para un ciclo combinado. (Garcia & Moiiux, 2006)

Dos niveles de

Tres niveles presion
Un nivelde Dos niveles Tres niveles de presion N
. . .. recalentamiento
presién de presion  de presion con

., y un solo paso
regeneracion

en la caldera
Combustible
aportado 695 695 695 695 695
(Mw)
Turbina de gas
(MW) 260.4 260.4 260.4 260.4 260.4
Turbina de
vapor (MW) 144.1 148.4 150.4 154.4 157.2
Rendimiento 58.1 58.7 59.0 59.4 59.9
bruto (%) ' ' ' ' '
Consumo de
auxiliares 7.3 7.7 8.3 8.4 9.8
(Mw)
Consumo
especifico 6.305 6.241 6.223 6.156 6.151
neto (kJ/kWh)
Rendimiento 57.1 57.6 57.8 58.4 58.5
neto (%)

Pagina | 257



Tecnologia

Elementos constitutivos

Turbina de gas

Como se menciond anteriormente, las turbinas transforman en energia mecanica la energia de
combustidon del gas. En el escape de la turbina los gases llevan una considerable energia
(aproximadamente 60% de la energia aportada en forma de combustible) que se recupera en
mayor parte en la caldera de recuperaciéon de calor. A continuacién, se desarrollard la
optimizacidn de dichas turbinas.

Optimizacion

La optimizacidn de las turbinas de gas, como puede deducirse de los diagramas termodindmicos
presentados anteriormente, puede conseguirse actuando sobre uno de los siguientes factores:

e Aumentando la temperatura media de combustion

e Disminuyendo la temperatura del aire de admisién

e Reduciendo la temperatura de los gases de escape

e Aumentando la relacién del compresor

e Mejorando los componentes intrinsecos de la turbina

Puntos débiles
A continuacion, se analizaran los puntos débiles que poseen las turbinas de gas.
e Mejoras en el rendimiento

Las turbinas de gas actuales tienen rendimientos en los ciclos combinados, a plena carga y
partiendo de compresor y turbina limpios, entre el 56 y el 60%, correspondiendo a la turbina de
gas un rendimiento entre un 38 y un 40%.

Las temperaturas a la salida de la cdmara de combustion en las turbinas de gas oscilan entre
1250 y 1400 °C. Las mejoras de rendimiento por la via de aumentar dichas temperaturas
presentan las siguientes limitaciones:

- Resistencia a la fatiga térmica y a la oxidacion de los materiales metdlicos de la cdmara
de combustién y de las primeras ruedas de la turbina de gas.

- Dificultad para aumentar la refrigeracion con aire de la cdmara de combustién y de
conseguir una refrigeracion uniforme o mas acentuada en zonas de mayor esfuerzo.

- Dificultad para evitar que el aire caliente arrastre pequefias particulas de dxido y
obstruya los pequefios orificios que dan paso al aire de refrigeracién provocando
sobrecalentamiento.

e Rendimiento a cargas parciales

Las turbinas de gas en los ciclos combinados empleados en generacién de energia eléctrica
arrastran el compresor a velocidad constante. En lineas generales, y en esas condiciones, el
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compresor impulsa aproximadamente el mismo caudal de aire, aunque la potencia neta total de
la turbina se vea reducida. Es por esto que el rendimiento y la temperatura de gases de escape
de estas maquinas disminuyen a cargas parciales y con ello el rendimiento global del ciclo
combinado.

e Costos de mantenimiento

La turbina de gas en ciclo combinado es la forma mas eficiente y limpia de producir energia
eléctrica, especialmente cuando trabaja a plena carga. La razén del elevado coste de
mantenimiento radica en las inspecciones periddicas y reparaciones exigibles en funcién del
numero de horas equivalentes de funcionamiento.

e Reduccién de emisiones contaminantes
Turbina de vapor

En las turbinas de vapor empleadas en los ciclos combinados, en su configuracién mas sencilla,
el vapor a alta presién generado en la caldera de recuperacién de calor se expande en los
cuerpos de la turbina hasta la presion de condensacion. La energia del vapor no aprovechable
en forma de energia mecanica en el proceso de expansion se cede en parte al foco frio en el
condensador, donde el vapor de agua se transforma en agua liquida y asi facilita el proceso de
elevacion de presion posterior. A la salida del condensador, una o dos etapas de bombeo se
encargan de elevar la presidon del agua desde el pozo de condensado hasta la caldera de
recuperacion de calor, donde se produce el calentamiento, vaporizacién del agua vy
sobrecalentamiento del vapor a presion constante. A la salida de la caldera, el vapor producido
se introduce en la turbina de vapor repitiendo de nuevo los procesos ya descritos.

A continuacién, se presentan detalles tecnoldgicos de las turbinas de vapor empleadas en las
centrales de ciclo combinado gas-vapor.

Operacion ciclica

La capacidad de operacidn ciclica de los ciclos combinados exige en las turbinas de vapor disefios
geométricos especiales tendentes a reducir las fatigas térmicas en los puntos sometidos a mas
alta temperatura.

Extracciones de vapor

Las turbinas de vapor de los ciclos combinados generalmente no tienen mas extracciones de
vapor que la que va al desgasificador, debido a que el calentamiento del agua de alimentacion
se realiza en la propia caldera de recuperacidn. Por otra parte, la generacion de vapor en varios
niveles de presion, aumenta de forma considerable el caudal de vapor que circula y se expande
a lo largo la turbina en comparacién con los ciclos térmicos convencionales.

Escape de la turbina de vapor

El dimensionamiento del escape de una turbina de vapor es siempre muy importante, pero
especialmente critico en las aplicaciones de ciclo combinado. El vapor que abandona el escape
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de la turbina de baja presidon hacia el condensador contiene una considerable cantidad de
energia cinética, cuyo aprovechamiento es vital para la optimizacién del ciclo.

A la hora de disefiar la turbina de vapor para un ciclo combinado hay que tener en cuenta que
las mdaquinas con grandes secciones de anillo de escape tienen mejor comportamiento a
presiones de condensacidn bajas, mientras que anillos de escape con secciones mds pequefias
tienen mejor rendimiento con presiones de condensacioén altas.

Configuraciones
e Numeros de cuerpos

En general, uno de los criterios mas importantes que se tienen en cuenta a la hora de disefiar
un ciclo combinado es que la temperatura de los gases de escape que salen por la chimenea de
la caldera de recuperacidn sea baja, aprovechando toda la energia posible para maximizar el
rendimiento del ciclo. La temperatura de los gases de escape de la turbina de gas, asi como el
tamafio del ciclo agua-vapor, determinan en gran medida el nimero de niveles de presion, las
propias presiones de cada nivel y la existencia o no de recalentamiento intermedio del vapor.
Todo esto condiciona la disposicion constructiva de la turbina de vapor en cuanto a nimero de
cuerpos, numero de flujos, tipo de escape, etc.

Los ciclos combinados pequefios con turbinas de vapor de menos de 80 MW normalmente se
disefian con dos niveles de presion y sin recalentamiento. Esto simplifica extremadamente la
concepcion de la turbina de vapor, que cuenta con un Unico cuerpo combinado de alta y baja
presidn con escape axial.

e Montaje

Las turbinas de vapor de los ciclos combinados estan disefiadas de la forma mas compacta y
modular posible con el objetivo de reducir los costes y tiempos de transporte, de montaje y
mantenimiento. En la mayor parte de los casos, y cuando el tamafo lo permite, las turbinas de
vapor salen de fabrica completamente ensambladas, probadas y equilibradas con el objeto de
minimizar al mdximo los tiempos de montaje. De esta manera se reduce al maximo el nimero
de partes que deben ser montadas en el emplazamiento final y la probabilidad de errores o
dafos durante el montaje, ya que éste es realizado en la fabrica por personal familiarizado y
especializado, empleando métodos y herramientas especialmente desarrollados para tal fin. Las
tareas cuya ejecucion es mas critica en cuanto a duracion y dificultad, como son ajustes finales,
alineamientos y comprobacién de las tolerancias, se realizan en ambientes controlados.

Caldera de recuperacién de calor

La caldera de recuperacién de calor en un ciclo combinado es el elemento que aprovecha la
energia de los gases de escape de laturbina de gas transformdandola en vapor. Con posterioridad,
ese vapor puede transformarse en electricidad en el turbogrupo, ser utilizando directamente
(en todo o en parte) en procesos industriales o bien emplearse en la produccion de calor en
sistemas de calefaccién centralizados.
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Las calderas de recuperacién de calor (Heat Recovery Steam Generator o HRSG sus siglas en
inglés) pueden clasificarse segun sean calderas con o sin postcombustion y, a su vez, cada una
de ellas, atendiendo a su configuracion geométrica, en calderas horizontales o verticales.

La caldera sin postcombustion es el tipo mds comun de caldera utilizada en los ciclos
combinados. Esencialmente es un intercambiador de calor en el que se transfiere el calor de los
gases al circuito agua-vapor por conveccion.

e Calderas de recuperaciéon horizontales

La caldera horizontal es aquélla en la que el gas, a la salida de la turbina, sigue una trayectoria
horizontal a través de los distintos mdédulos de sobrecalentamiento, recalentamiento,
vaporizacién y calentamiento de agua, hasta su conduccion a la chimenea de evacuacion.

Los tubos en los que tiene lugar la transferencia de calor son verticales, aleteados y el proceso
de evaporizacién tiene lugar por circulacion natural, aprovechando la diferencia de densidad
existente entre el agua del tramo de bajada y la mezcla de agua-vapor del tramo de subida.

e Calderas de recuperacion verticales

Este tipo de calderas, parecidas en su configuracién a las calderas convencionales, constan de
una estructura sobre la que apoyan los calderines y de la que cuelgan los soportes de los haces
horizontales de tubos. En estas calderas, los tubos dilatan mejor, no estdn sometidos a tensiones
térmicas tan elevadas, y son mds accesibles para inspeccion y mantenimiento.

Algunas calderas verticales tienen circulaciéon forzada, otras, circulacién asistida en los
arranques, y la tendencia es a disefiarlas con circulacidn natural, lo que implica elevar la posicidn
de los calderines para conseguir que la diferencia de densidad entre la columna de agua de los
tubos de bajada al colector y de los tubos de salida del colector del evaporador al calderin
asegure la circulacién a través de los tubos evaporadores horizontales.

Configuraciones basicas empleadas

En la configuracién de un ciclo combinado gas-vapor es relativamente frecuente que varias
turbinas de gas alimenten con el vapor que producen sus calderas de recuperacién de calor a
una uUnica turbina de vapor. Este hecho obliga a presentar una clasificaciéon atendiendo al
numero de equipos principales existentes en la central.

La disposicién relativa de los ejes de la turbina de gas y de la turbina de vapor, segun se
encuentren alineados o no, hace que se pueda establecer otra clasificacion atendiendo al
numero de ejes principales de que consta el tren de potencia. Ademds, en los monoejes, el
generador puede estar en el extremo del eje (mayor facilidad de mantenimiento) o entre la
turbina de gas y la de vapor. En este ultimo caso hay un embrague que acopla la turbina de vapor
con el eje de la turbina de gas y el generador, permitiendo producir energia funcionando solo la
turbina de gas.

A continuacién, se describiran las configuraciones mas comunmente empleadas en las centrales
de ciclo combinado gas-vapor en operacién comercial hoy dia. Las configuraciones 1x1 (una
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turbina de gas que alimenta a una caldera de recuperacion de calor y produce vapor para un
Unico ciclo de Rankine), 2x1 (dos turbinas de gas que alimentan cada una de ellas a su
correspondiente caldera de recuperacién de calor y producen vapor para un Unico ciclo de
Rankine) son frecuentes, pero son posibles otras del tipo 3x1, 4x1, etc.

Es importante destacar que, para las configuraciones 2x1 y 3x1, cuando por una situacién
operativa de la central al menos una de las calderas esta fuera de servicio y la otra funcionando,
existe la posibilidad de que puedan producirse retornos de vapor desde el colector comun de
vapor a las calderas que estan fuera de servicio. Si esto ocurre, pueden producirse danos en los
tubos y materiales no aleados de la caldera. Para evitarlo, y desde el proceso de especificacidn,
se debe poner especial énfasis en una alta calidad de las valvulas de retencidn y cierre.

A continuacion, se muestran las ventajas y los inconvenientes principales de las configuraciones
mas comunmente empleadas.

1. Configuracién monoeje 1 x 1 con embrague

- Ventajas:
* Requiere un alternador menos que la configuracién multieje.

e El generador, al estar ubicado entre la turbina de gas y la de vapor, proporciona un mayor
equilibrio a todo el conjunto.

e Menor costo de inversion que la configuraciéon multieje.

e Menor costo de obra civil. Esto es debido a la menor altura necesaria del pedestal del
turbogenerador, al poder disponer el condensador de forma axial.

e Menor espacio requerido que la configuracion multieje.

e El embrague permite un sistema de arranque mas sencillo. A diferencia del monoeje sin
embrague, en esta configuracién no es necesaria una caldera auxiliar para el calentamiento
previo del vapor en el arranque de la turbina.

- Inconvenientes:

e Menor flexibilidad de operacidon que la configuracién multieje, ya que en general esta
configuracion no suele llevar chimenea de bypass.

e Evacuacién de energia a través de un solo generador y por tanto, menor fiabilidad del
conjunto. En la configuraciéon multieje cada alternador a través de su transformador puede
alimentar sistemas de transporte con diferentes tensiones.

* No es posible el montaje y la puesta en marcha por fases, a diferencia de la configuracion
multieje.
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Grafico 8 - 21. Configuracion de ciclo combinado 1x1. (Garcia & Moiiux, 2006)
2. Configuraciéon monoeje 1 x 1 sin embrague

Las ventajas e inconvenientes con respecto a la configuraciéon multieje son similares a las
descritas en la configuracion monoeje con embrague, con los siguientes elementos
diferenciadores:

¢ El hecho de disponer el generador en un extremo facilita su revisidn e inspeccion.

* Al no poder situar el condensador axialmente, esta configuracidon requiere un pedestal de
mayor altura y mayor inversidn en obra civil que en la configuracién monoeje con embrague.

* Frente al resto de configuraciones, el arrancador estatico de la turbina de gas es de mayor
potencia.

* Requiere una caldera auxiliar en los arranques y refrigeracion inicial de la turbina de vapor
durante el rodaje.
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Grafico 8 - 22. Ciclo combinado 1x1 con embrague. (Garcia & Moiiux, 2006)

3. Configuracion multieje 1x 1

- Ventajas:

* Posibilidad de funcionamiento con sélo la turbina de gas, derivando los gases a la atmdsfera si

fuese necesario.

* Mayor disponibilidad de la turbina de gas, al poder operar ésta en caso de averia de la turbina

de vapor.
¢ Al disponer de dos alternadores puede suministrar energia eléctrica con dos tensiones.
¢ Facil mantenimiento de generadores y turbinas.

- Inconvenientes:

e Requiere dos alternadores y dos transformadores, con el consiguiente incremento de

inversion.

¢ Mayor necesidad de espacio.
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4. Configuracion 2 x 1
- Ventajas:
* Menor coste de inversidn que dos monoejes de la misma potencia (aproximadamente un 10%).

* Mayor flexibilidad de operacién, al posibilitar el funcionamiento con una turbina de gas y una
turbina de vapor y arrancar de forma rapida la segunda turbina de gas.

* Mejor rendimiento a cargas parciales, y especialmente al 50% de carga, al poderse reducir la
potencia en solo una de las turbinas de gas.

¢ Facil acceso para el mantenimiento de los generadores.

* Equipos de arranque estaticos de turbina de gas pequenios.

¢ No es necesaria caldera auxiliar.

¢ Posibilidad de emplear alternadores refrigerados por aire, al ser estos de menor potencia.
- Inconvenientes:

¢ La averia de la turbina de vapor deja fuera de servicio todo el ciclo combinado si no se dispone
de bypass de gases en las turbinas de gas.
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Grafico 8 - 24. Ciclo combinado configuracion 2x1.

Conclusiones

En latabla 8-3 se puede observar que el rendimiento del ciclo para las diferentes configuraciones
varia dentro un rango estrecho. Las ventajas de tener mas de dos niveles de presién en la caldera
y regeneraciones o recalentamientos solo se justifican para plantas grandes. Las plantas de
mediana y pequefia potencia generalmente se disefian para operar con dos niveles de presion
en la caldera.

El rango de operacién de las turbinas de gas para generacidén de energia se halla entre 3-200
MW operando con una eficiencia de entre 25 y 40%. En capitulos anteriores se calculd la
potencia contenida en el gas, que es el producto del caudal por el poder calorifico de cada
componente. Se obtuvo que la potencia contenida en el gas era de 4409 kW. Si se afecta este
valor por un promedio entre la eficiencias mayor y menor de la turbina de gas se obtiene que se
puede generar una potencia de 1433 kW. Este valor se halla alejado de la menor potencia para
la turbina de gas.

Si se supone que la potencia producida por el gas es proporcional a la cantidad de biomasa
alimentada, para poder generar 3 MW deberian alimentarse 2600 kg/h al gasificador.
Anteriormente se habia analizado el caso del turbogenerador de gas OP16, de la empresa Opra
Turbines, que, a partir de 864 Nm3/h de combustible, generaba 1883 kWe con una eficiencia
del 25%. Dicho generador producia solo 9 kg/h de gases de escape a una temperatura de 573°C.
La diferencia de potencia de dicho generador con los 3 MW es muy pequefia, y, se desprende
gue la cantidad de gases de escape serad pequeiia. El pequefio caudal de gases de escape hace
gue seainviable la generacidn de grandes cantidades de vapor de agua por medio de una caldera
de recuperacion.

La alternativa es la utilizacién de turbinas de gas de mayor potencia. Para ello debe utilizarse
mayor cantidad de combustible. Para el limite superior, si se realiza la misma relacion anterior,
entre la potencia generada y la cantidad de biomasa consumida, se obtiene que para generar
200 MW de potencia (el maximo hallado para las turbinas de gas) es necesario alimentar al
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gasificador 170 toneladas/h de biomasa. Para dicha cantidad de biomasa, es necesario el
redisefio de la planta de gasificacidn, ya que habria un problema con respecto al cambio de
escala. Turbinas de dicho tamafio generarian la cantidad de gases de chimenea necesarios para
generar el vapor necesario para impulsar la turbina de vapor. Caudales de biomasa menores al
limite maximo también serian de utilidad, deberia analizarse la combinacion de caudal de
biomasa, turbina de gas, caldera de regeneracién y turbina de vapor. También es factible la
utilizaciéon de configuraciones 2x1 o de alimentar otro tipo de combustible adicional en la
caldera.

Finalmente, la generacion de energia eléctrica a partir de gas de sintesis por medio de un ciclo

combinado es factible. Sin embargo, la escala de implementaciéon debe ser mucho mayor a la
tratada a lo largo del presente trabajo.
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