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INTRODUCCION

Actualmente el pais enfrenta una disyuntiva que debera resolver en el 2001, ya que debido al
Programa de Reconfiguracion en las refinerias de Salina Cruz, Minatitlin, Madero y
Cadereyta se obtendran $.16x10” toneladas de coque de petroleo al aio (segin estimaciones
realizadas por PEMEX) con alto contenido de azufie, lo cual representard un grave
problema para la regién. Aun no existe un proyecto de utilizacion del residuo antes
mencionado, solo existen recopilaciones bibliograficas de experiencias en otras naciones,
como la presentada en Noviembre de 1997 por la gerencia de Relinacion denominada
“Alternativas para la utilizacion integral del coque”. En dicho documento se proponen como
mejores allernativas la gasificacion integrada al ciclo combinado, fabricacion de cemento
gris, lecho fluidizado a puerta de refineria y el comercio exterior. Aunque en dicho estudio
solo se proporcionan datos de expertencias realizadas en otros paises.

La utilizacion de combustibles con alto contenmdo de azufie y metales pesados requiere el
uso de tecnologias adecuadas para ello, ya que los sistemas convencionales (calderas, hornos
¢ incineradores) emitirian una gran cantidad de SOx y NOx, debido a que todo contenido de
azufre en el combustible reaccionaria con el comburente formando los SOx, ademas las altas
temperaturas de operacion en este tipo de equipos, mayores a 1000'C, favorecen la
formacion de NOx. Por ello es importante utilizar tecnologias que absorban el contenido de
azufre y operan a baja temperatura (menor a 900°'C) o presenten mecanismos para la
reduccion de NOx. Las emisiones que produzcan estos equipos tienen gue ser menores a los
limites permisibles establecidos en la normas ambientales Mexicanas

De acuerdo con lo anterior es necesario establecer proyectos para la generacion de energia
eléctrica que sean técnicamente factibles y que utilicen al coque de petrdleo como
combustible, para la generacion de energia eléctrica. Asi el desarrollar proyectos que utilicen
combustibles residuales de diversos procesos industriales, aportaran propuestas de
eficientizacion energética.

En el presente trabajo se efectua un estudio de diferentes tecnologias utilizables para la
combustion de coque de petroleo, el cual pretende analizarlas a (in de presentar una
alternativa técnicamente factible, eficiente y de menor contaminacton atmosférica para la
generacion de energia eléctrica,

Para ello en el proyecto se considera una tematica que se abordara de la siguiente manera:
En el capitulo | se realiza un estudio introductorio del trabajo, en cual se analiza brevemente
la refineria de “Cadereyta” para conocer como se produce el coque y sus alternativas de uso
posibles. Adicionalmente se estudian a los lechos fluidizados y gasificadores para establecer
las tecnologias comerciales existentes y elegir las mas adecuadas.

En el capitulo 11 se estudian los aspectos tedricos involucrados en los sistemas de
gasificacion y lecho fluidizado, para lo cual se estudia el proceso de combustion en los
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solidos, el proceso de transferencia de calor presente, asi como la hidrodinamica y aspectos
quimicos inherentes en cada tecnologia segin sea cl caso, con la finalidad de conocer los
factores que influyen en el quemado del coque.

En el capitulo 1Il se realiza el estudio técnico de las tecnologias propuestas para la
combustion de coque (gasificacion y lecho fluidizado), considerando dos sistemas
comerciales (los mas adccuadas) por cada tecnologia, con la finalidad de obtener el potencial
de generacion de energia eléctrica.

En el capitulo 1V se efectiia el analisis comparativo de las tecnologias propuestas desde un
punto de vista técnico y ambiental, en base a los resultados obtenidos en el capitulo 111, con
la finalidad de proponer el mejor sistema comercial por cada tecnologia, asi como el
esquema mas adecuado acorde con la situacion de la nacion. Finalmente se realizan las
conclusiones y recomendaciones correspondientes al proyecto, considerando una
retroalimentacion al mismo.

Es importante sefialar que durante la realizacion del presente trabajo no era del dominio
publico la venta del coque producido en la refineria de Cadereyta a ta empresa CEMEX, la
cual pretende utilizar el coque de petréleo para la generacion de encrgia cléctrica mediante
un generador de vapor de lecho fluidizado circulante, no obstante el estudio realizado es
aplicable a otras refinerias que no hayan comprometido el combustible antes mencionado.
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OBJETIVOS

1. Presentar alternativas tecnologicas viables para Ia
combustion del coque que se producird en la refineria de
Cadereyta.

2. Presentar un analisis comparativo de las (ecnologias de lecho
fluidizado y gasificacion para la utilizacion de coque de
petroleo.

3. Implementar metodologias de cdlculo para la cvaluacion de
sistemas de lecho fluidizado circulante y gasificacion.

4. Proponer cl sistema méis adecuado para la generacion de
energia eléctrica en base a aspectos técnicos y ambientales.



CAPITULO
I
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ANTECEDENTES

En el presente capitulo se estudiaran las tecnologias potencialmente utilizables
encaminadas a la combustion de coque de petroleo y su utilizacion en la generacion de
energia eléctrica, con la finalidad de establecer sistemas comerciales adecuados para el
consumo del combustible. Primeramente se describe el proceso de coquizacion para
conocer como se obtiene el coque en una refineria. Posteriormente sc realiza un estudio de
la refineria de Cadereyta enfocado en la produccion del coque, en donde se muestra la
configuracion de la refineria asi como los estudios realizados por PEMEX para la
utilizacion del combustible. Finalmente se analizan las tecnologias mas representativas en
la combustion de coque y sus respectivos sistemas comerciales con ¢l fin de establecer la
base sobre la cual se desarrollari el estudio.

1.1 PROCESO DE COQUIZACION

La coquizacion es un proceso térmico para la conversion continua de residuos (pesados) de
petroleo en productos ligeros, tales como gases, naflas, fucl-oil v coque. Este material
obtenido en el proceso de refinacion del petréleo, usualmente se utiliza como combustible,
aunque se emplea para la manufactura de electrodos y en la produccion de quimicos, pero
requiere tratamientos para la remocion de azufic y metales pesados Existen diversos
procesos de coquizacion, pero los mas comerciales son la retardada y la fluida.

1.1.I COQUIZACION RETARDADA

Es un proceso de craqueo térmico en el cual se tienen basicamente un fraccionador y
tambores de coque (figura 1.1). El residuo de vacio es introducido en el fraccionador donde
es calentado y los productos ligeros son extraidos por la parte superior de la unidad de
fraccionamiento. En la parte infertor de este equipo se remueven los productos pesados, que
son calentados en un horno a 480-515°C. Los residuos pesados son conducidos a los
tambores de coque donde se presentan reacciones adicionales de craqueo. Los productos de
estas reacciones son reciclados al fraccionador, mientras que e! residuo en los tambores es
el coque.
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Figura 1.1 Sistema de coquizacion retardada.

1.1.2 COQUIZACION FLUIDA

Es un proceso continuo que utiliza técnicas de fluidizacion para convertir los residuos de la
unidad de vacio en productos utilizables. El residuo se coquiza en un quemador de lecho
fluidizado.

El sistema de coquizacion fluida utiliza basicamente un reactor y un quemador (figura 1.2),
El reactor contiene un lecho de particulas de coque, donde el fujo gaseoso es introducido
en la parte inferior del reactor (fluidizando el lecho) t.a carga ¢s inyectada directamente al
equipo a una temperatura de entre 260-370"C y presion atmosi¢rica La alimentacion es
parcialmente vaporizada y sedimentada en el lecho, donde se craquea y vaporiza, dejando
un residuo que se convierte en coque. La fraccion vaporizada es tratada en la parte inferior
del lavador himedo donde los productos son enfiiados y condensados para recuperar
remanentes de coque que son reciclados al reactor. Posteriormente los gases se tratan en la
parte superior del lavador humedo (zona fraccionadora) de la cual se extrae gas-oil. El flujo
gaseoso entonces es alimentado a una unidad catalitica donde se extrae nafla y gas.

——3 fue] gas

- gasailina g
Ly gas-ol]
1]
covque
) g
4
£
coque
fho de gases

Figura 1.2 Sistema de coquizacion fluida.



L N B BN BN BN BN NI BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN B BN BN BN N

1.2 REFINERIA DE CADEREYTA

La refineria de Cadereyta se encuentra localizada a 36 km al este de la ciudad de Monterrey
y cubre las necesidades de energéticos en los estados de Nuevo Ledn, Coahuila, Chihuahua
y en forma parcial a Tamaulipas y Durango. Inictalmente comenzo a operar en 1981 con un
tipo de Refineria bésico, correspondiente al “hidroskiming”, con una capacidad de
procesamiento de 235 mil barriles de crudo por dial. Basicamente, el inicio de sus
operaciones se efectud con ocho plantas de proceso, una termoeléctrica, una de servicios
auxiliares, de proteccion ambiental, area de tanques y otras areas.

1.2.1 ESQUEMA BASICO DE LA REFINERIA

La refineria cuenta basicamente con ocho plantas de proceso, como se puede observar en lo
bloques sin achurar de la figura 1.3, que se describen a continuacion:

Planta de destilacion combinada primaria.- cuenta con una capacidad de 100000 bdial,
cuya funcidon es la obtencion de productos por destilacion fraccionada atmosférica y a
vacio. Se obtienen como productos la gasolina, turbosina, kerosina, diesel, gasoleo primario
y gasoleo ligero, stendo los residuos el acido sulfhidrico, amomaco y desechos con alto
contenido de azufre.

Planta de destilacion combinada secundaria.- es una planta que opera en forma similar a
la anterior, solo que su capacidad de procesamiento de crudo es de 135000 bidial

Planta de desintegracion catalitica.- su capacidad es de 40000 b/dial y su funcion es la
desintegracion por medio de temperatura y un catalizador. Se obticnen como productos el
gas seco, propano-propileno, butanos, gasolinas de alto octanaje, aceite ciclico ligero y
aceite decantado.

Planta hidrodesulfuradora de naftas.- cuenta con una capacidad de 36000 b/dial y cuyo
objetivo es la eliminacion de compuestos de azufre mediante una reaccidon catalitica con
hidrogeno a las gasolinas primarias.

Planta hidrodesulfuradora de destilados intermedios.- cuenta con dos plantas con
capacidades de 25000 b/dial, cuyo objetivo es la eliminacion de azufre contenido en la
turbosina, diafano y diesel mediante una reaccidn catalitica con hidrogeno.

Planta reformadora de gasolina.- cuenta con una capacidad de 20000 b/dia! y tiene como
objetivo e! producir gasolinas de alto octanaje a partir de la gasolina previamente
desulfurada.

' Revista PEMEX Refinacion sobre la refineria de “Cadercyta”. cditado en 1981
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Planta de tratamiento y fraccionamiento de hidrocarburos.- tiene una capacidad para
procesar 10000 b/dial de hidrocarburos liquidos y 10,5 mill. de pies cibicos por dia' de
gases. Tiene como objetivo la eliminacion de acido sulfbidrico y la destilacion y
fraccionamiento de hidrocarburos ligeros y pesados respectivamente.

Planta recuperadora de azufre.- cuenta con una capacidad de 80 ton/dial y su funcion es

la produccién de azufre mediante la conversién de acido sulthidrico contenido en las
corrientes gaseosas provenientes de la planta fraccionadora y tratadora de hidrocarburos.

1.2.2 PROGRAMA DE RECONFIGURACION DE LA REFINERIA

Posterior al cierre de la refineria "18 de Marzo", se inicio el programa nacional de
reconfiguracion (PNR) que modernizaria las refinerias de Salina Cruz, Minatitlan, Madero
y Cadereyta. La reconfiguracion de Cadereyta pretende modernizar y optimizar la planta
mediante la construccion de diez planta nuevas, la ampliacion de seis y la modernizacion de
otras seis. La inversion total del proyecto se estima en casi 1200 millones dolares?.

El proyecto tiene los siguientes objetivos:

. Dar cumplimiento a los requerimientos de las normas ambientales (NOM-085 para
fuentes industriales y NOM-086 para fuentes automotrices) que establecen las
especificaciones de calidad de los productos petroliferos, especialmente de los
niveles maximos de azufre de combustoleo y diesel, y de los porcentajes maximos
de aromaticos en las gasolinas.

° Disminuir la producciéon de combustoleo de alto contenido de azufre, congruente
con la reduccion en la demanda ocasionada por la sustitucion de combustoleo por
gas natural.

4 Abastecer la creciente demanda regional de gasolina y diesel

° Optimizar la mezcla de crudos en la refineria, utilizando la disponibilidad creciente
de crudos pesados y amargos, como el maya.

. Incrementar el procesamiento de crudo de 235 a 270 mil barriles diarios’.

La figura 1.3 muestra el diagrama de bloques simplificado de la refineria de Cadereyta
antes y después de la reconfiguracion, donde las secciones sin marcar corresponden al
anterior esquema, mientras que las secciones marcadas corresponden al actual esquema.

2 Bolctin de PEMEX 301/96-% de septiembre de 1996
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1.2.3 PROCESO DE REFINACION

El proceso de refinacion inicia cuando el crudo entra a una unidad de destilacion
atmosférica en donde se obtienen como productos al gas natural y L, como subproductos
al gasoleo pesado (GOP), la turbosina, kerosina, diesel y naftas. La turbosina, kerosina,
diesel y naftas entran a sus correspondientes unidades de hidrodesulfuracion (HDS), en
donde se obtiene como productos la turbosina, kerosina, diesel y nafta pesada.

En ta unidad HDS de naftas se obtiene adicionalmente gasolina desulfurada que es enviada
a una reformadora en la que se obtiene gas LP y gasolina reformada.

El GOP obtenido en la destilacion primaria es enviado a una planta de desintegracion
catalitica (FCC) en la que se obtienen como productos al aceite ciclico ligero (ACL) y
aceite decantado (AD), los residuos son gases humedos ¢ inestables los cuales son
conducidos a unidades de recuperacion de vapores, donde se recupera gas natural y
gasolina. Los subproductos son corrientes con mezcla de componentes. La primer corriente
contiene una mezcla de propileno-propano (C3-C3) que se trata en una unidad llamada
"spliter” donde se efectua la separacion de la mezcla para obtener propileno y propano. La
segunda corriente formada por una mezcla de butileno-butano {(C4-C4) es tratada en la
unidad metil terbutil éter (MTBE) obteniendo butano-nbutano, MTBE y un exceso de
butano. La mezcla butano-nbutano pasa por una hidromerizadora y por una unidad de
alquilacion en donde se produce n-butano y alquilado.

El residuo atmosférico obtenido en la destilacion primaria pasa a una unidad de vacio que
recupera gasoleo ligero y pesado, que son llevados a una unidad de coquizacion, en la cual
se recuperan nafla, diesel y GOP, siendo el coque el residuo del equipo antes mencionado.
La nafla se envia a la FIDS de naftas, mientras que el GOP entra a otra 11DS de gasoleo en
el que se obtiene GOP, que es enviado a la unidad de I'CC, y dictanol amina (DEA).

El coque obtenido en la unidad de coquizacion es un combustible solido con alto contenido
de azufre, metales pesados y vanadio. Este combustible es por sus propias caracteristicas
dificil de almacenar o disponer como residuo.

Se espera que a partir del 2001 se produzcan cantidades importantes de coque como
resultado del programa de reconfiguracion de PEMEX. La cantidad estimada de coque,
seglin estimaciones realizadas por PEMEX, sera de 1.01 millones de toneladas anuales® y
por o anteriormente expuesto surge la necesidad de encontrar alternativas de consumo
continuo que no representen un riesgo ambiental, que sean factibles y econdmicamente
rentables.

PEMEX Refinacion a través de la Subdireccion de Planeacion elabord una propuesta de
caracter bibliografico, para el consumo de coque de petroleo en las refinerias que
conforman el Programa Nacional de Reconfiguracion. Entre las alternativas propuestas
estan las siguientes:

1. Gasificacion integrada al ciclo combinado

2. Combustion en Lecho fluidizado

3. Fabricacion de cemento gris

* PEMEX Refinacion (Documento llamado “altcrnativas para ka utilizacién de coque™). Noviembre de 1997
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Figura 1.3
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En el presente trabajo se analizara a la gasificacion y la combustion en lecho fluidizado, ya
que estas tecnologias pueden integrarse a un ciclo generador de clectricidad, que es uno de
los objetivos de este estudio. Con la finalidad de tener un marco de referencia de las
tecnologias mencionadas, se presenta una descripcion breve de cada una de ellas.

1.3 LECHO FLUIDIZADO

El estudio de los lechos fluidizados se inicid en Alemania por Tritz Winkler en el afio de
1921 cuando investigaba el efecto de introducir gases productos de combustion por el
fondo de un recipiente con particulas de coque, observando un fenomeno de sustentacion
ocurrido en las particulas y que éstas adquirian un comportamicnto similar al de un fluido.
A este comportamiento de un solido se le conoce como fluidizacion y se define como “la
operacion a través de la cual solidos finos se desenvuelven como un fluido, por medio del
contacto con un liquido o un gas, quedando las particulas en estado de semisuspension”™.

1.3.1 GENERALIDADES

Como se menciond con anterioridad, un lecho fluidizado muestra caracteristicas similares a
la de un liguido por medio de un flujo ascendente de gases ¢n fas particulas solidas, en
donde la velocidad de los gases provoca un cfecto de suspension (la fuerza de arrastre es
igual al peso de las particulas), a este valor de velocidad se le conoce como velocidad
minima de fluidizacion (vir) y s en esta condicion donde s¢ ticne una caida de presion del
fluido a través del lecho (AP,) que se iguala al peso de las particulas por unidad de area.

Incrementos en la velocidad de los gases provoca cambios en ¢l contacto solido-gas y con
ello se tiene variaciones en ¢! régimen de fluidizacion, como se muestra en la figura 1.4, en
donde se ilustra ¢! régimen de flujo (E), burbujeante (A), turbulento (B), rapido (C) y la
condicion de transportacion neumatica (D). Ademas se observa que la fraccion de volumen
en los solidos disminuye conforme aumenta la velocidad de los gases en la zona de
combustion.
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Figura 1.4 Regimenes de fluidizacion



1.3.2 TIPOS DE LECIIOS

Como se pudo apreciar en la figura 1.4, existen diversos regimenes de fluidizacion y por lo
tanto diferentes tipos de techos fluidizados como el fijo, burbujeante, intermitente,
turbulento y rapido {circulante).

Lecho fijo

Esta referido a un lecho de particulas en el
cual la velocidad de los gases no provoca
una fuerza de arrastre suficiente para
alterar la estabilidad de las particulas,
como se observa en la figura 1.5 1111

Hujo de gas

Figura 1.5 Lecho fijo

Lecho fluidizade burbujeante

Conforme aumenta la velocidad de los gases hasta llegar a la velocidad minima de
fluidizacion, el lecho de particulas adquiere un comportamiento pseudo-liquido. Pero si
dicha velocidad es incrementada, entonces en el lecho se forman burbujas (comportamiento
semejante al de un liquido en ebullicion), como se obscrva en la figura 1.6, donde las
burbujas estan constituidas por huecos gaseosos con poca cantidad de solidos contenidos en
ellas. En el exterior de ellas se forma una estela, lo que permite un movimiento continuo de
particulas de particulas conforme a la figura antes mencionada. La burbuja asciende
conforme al flujo de gases y con ello se presenta un aumento en su dimension, hasta que
ésta hace erupcion en la superficie del lecho arrojando a las particulas, las cuales retornan al
lecho.

onda de
berbgja

" gireulaciin entre ¢l gas

e(upciim de ta ylasputiculas

burbuja

111

Flujo de gas

Figura 1.6 Lecho fluidizado burbujcante
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Lecho fluidizado intermitente

Es de comportamiento similar  al
burbujeante y se diferencia basicamente
por ¢l tamafio de la burbujas, que son
mayores y pueden alcanzar dimensiones
que abarquen el lecho, como se muestra en
la figura 1.7. Generalmente para llegar a
esta condicion se necesita que la seccion
transversal y profundidad del lecho sean
pequeiias.

flujo de gas

Figura .7 Lecho flutdizado intermitente

Lecho fluidizado ripido

Cuando se excede la velocidad minima de
fluidizacion, el lecho se expande vy
conforme se incrementa la velocidad de los
gases se presenta un cambio en el patron
de expansion en el lecho, lo que ocasiona
una violenta actividad en las particulas y
por consiguiente un alto mezclado, como
se muestra en la figura 1.8, donde no se
aprecia la formacion de burbujas.

7| tase diluida

11—
1 Lase densa

Hujo 32 qas

Figura 1.8 Lecho fluidizado turbulento

Lecho Nuidizado circulante

Estd basado en el régimen de fluidizacion rapida, que se encuentra situado entre el lecho
turbulento y el de transporte neumatico. Esencialmente presenta una suspencion no
uniforme de conglomerados delgados de particulas con movimientos ascendentes vy
descendentes, teniendo un flujo de gas solido muy dividido, como se muestra en la figura
1.9. Las caracteristicas principales de este régimen son la formacion de conglomerados de
particulas, alta velocidad de deslizamiento entre el gas y el solido, asi como una excelente
mezcla. La formacion de conglomerados se debe a que la velocidad relativa entre los
solidos (vs) y de los gases (v,) forman una onda trasera en cada particula y cuando se Hega
al punto en el que la concentracion de sdlidos es elevada, entonces la particula entrara a la
onda de la otra.

La desintegracion de conglomerados se presenta cuando la fucrza de arrastre del flujo de
gases es menor al peso de las particulas unidas, lo que ocasiona la separacion de ellas,
uniéndose a otro conglomerado de particulas.
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P11

thijo de gases

Figura 1.9 Lecho fluidizado circulante

1.3.3 SISTEMAS COMERCIALES

Basicamente existen dos tipos de calderas de lecho fluidizado circulante, que son el sistema
atmosférico y el presurizado. La combustion en el sistema atmoslférico se realiza a una
presion ligeramente mayor a la ambiental, lo cual facilita su operacion, mientras que en el
sistema presurizado ¢sta se efectiia a presiones mayores o iguales a 12 bar, lo que dificulta
su operacion. Un analisis comparativo de ambos esquemas se muestra en la tabla 1.1

Tabla 1.1 Ventajas y desventajas de las calderas de lecho {luidizado circulante

Caracteristica / Esquema Atmosférico Presurizado
Operacion Facil Compleja
Eficiencia de combustion Alta (95,5-99%) Muy alta (> 99%)
Dimensidn del equipo Grande Compacto
Costo Alto Mavor al atmosférico
Experiencia industrial Sistema probado Presenta fallas
Integracion a ciclo combinado |{No Si

Fuente: Cotibined cycle using PCI'B, Kisinger and Medonald. Presented to American Power Conderence (April, 1998)

Actualmente existen diversas calderas de lecho flwmdizado circulante atmosféricas
instaladas en China, Espafia, Estados Unidos, Canada, Francia, Japon, Holanda, India,
Tailandia, Alemania, etc. Siendo las empresas mas importantes en la construccion e
instalacton de este tipo de equipos la Babcock and Wilcox, Foster and Wheeler,
Westinghouse, Mistubishi, ABB y GEC-ALSTHOM. En el presente estudio se analizaran
los sistemas Babcock and Wilcox y Lurgi, debido a que son equipos representativos de
América y Europa respectivamente, ademas de que tienen una gran aceptacion comercial.
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SISTEMA BABCOCK AND WILCOX:

Babcock and Wilcox fabrica generadores de vapor de lecho fluidizado aproximadamente
desde hace 36 ailos, siendo el esquema circulante con recircutacion interna (IR-CFB) el
mas reciente. Esta empresa ha desarrollado varios proyectos con este tipo de equipos, como
se muestra en la tabla 1.2

Tabla 1.2 Proyectos con calderas IR-CFB

Propietario Localizacion | Capacidad (17/h) Combustible Inicio
Ultrapower Maine (EUA) 100 Residuos de 1986
madera
Ultrapower Maine (EUA) 100 Residuos de 1986
madera
Sithe Energy California 74,3 Residuos de 1986
(EUA) madera
LauhofY Grain | Danville (EUA) 1023 Carbon 1989
Ebensburg Pennsylvania 211 Residuos de 1990
Power (EUA) carbon
Pusan Dyeing | Pusan (Corea) 80 Carbon, petroleo 1991
Thai Rayong 130 Gas, Carbon y 1994
Petrochemical (Tailandia) Petroleo
Kanoria Renukoot 105 Carbdn . 1995
Chemicals (India)
Southern Hinois [ Hinois (EUA) 46,1 Coque de petroleo, 1996
Gas
Los Angeles California 21,8
County (EUA)
Kharkov Kharkov 230 Carbdn 1998
GRES-2 (Ucrania)
Zmiev GRES | Komsomolsky 640 Carbon 2000
(Ucrania)
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Fuente: “Design considerations of B&W industrial and uwtility size reheat/non-rebeat TR-CEFB boilers™, Kavidas, 1996 (ref. 3).

La caldera de lecho fluidizado circulante con recirculacion interna es un sistema donde la
alimentacion de combustible y absorbente se realiza con un tamafio de particula menor a
6,4 mm en la parte inferior del horno, mediante conductos que se encuentran inclinados a
un angulo de 70 con respecto a la horizontal, cono se muestra en la figura 1.10, lo cual,
ademas de suministrar el combustible funge como un sello entre la presion de operacion de
la caldera y la atmosférica. La combustion se efectita con una cantidad de aire primario de
aproximadamente 55-70% del aire de combustion (dependiendo del tipo de combustible),
una temperatura de lecho de 843-899°C |, un exceso de aire que oscila en un intervalo de 15-
25 % y una velocidad de fluidizacién de aproximadamente 6 m/s. X[ aire secundario es
inyectado al horno a través de cajas de aire, donde éste es suministrado a través del “Bubble
cap” en flujos para tener una mejor distribucion de aire, disminuyendo asi los problemas de
erosion.
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La remocion de cenizas se realiza mediante el dren del lecho que remucve mas del 50% de
los residuos solidos totales con el propésito de controlar la cantidad de solidos almacenados
en el lecho y remover particulas sobredimensionadas, mientras que fa parte restante es
desalojada por medio de precipitadores electrostaticos ubicados antes de la chimenea de los
gases de salida a la atmosfera.

La recirculacion de sdlidos se realiza en forma diferente a otros sistemas que utilizan
colectores ciclonicos, ya que B&W desarrollo el sistema “U-beam™ (figura 1.10), que
consiste en un banco de canaletas colocadas en la direccion del flujo, efectuandose la
separacion por contacto directo. Asi, las particulas caen y se recirculan en el hogar de la
caldera. El sistema cuenta con un separador interno y otro externo, ¢l interno se localiza
entre las superficies de sobrecalentamiento y de saturacion, lograndose una recoleccion de
75 % de solidos contenidos en el flujo de la fase dispersa, El “U-beam™ externo se localiza
después de la superficie de recalentamiento, lograndose la separacion del 20-22,5% de los
solidos restantes. Es importante sefialar que este sistema elimina el uso de la valvula-L
(control de la recirculacion de sodlidos). En este sistema sc obtienen eficiencias de
combustion del 96-99 5%.

Ventajas:

¢ La dimension de la caldera IR-CIFB se disminuye en un 20-25% con respecto a las
convencionales.

+ La eficiencia de combustion es alta

¢ Eiimina el uso de la valvula-L

+ Prescnta bajos costos de operacion y mantenimiento

Desventajas:
¢+ No cuenta con intercambiador de calor externo.
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Cortesia de Babeoek de Wilcox

Figura .10 Generador de vapor Babcock and Wilcox
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SISTEMA LURGI:

La tecnologia Lurgi se ha instalado en varios equipos de lecho fluidizado
Europa, como se muestra en la tabla 1.3.

Tabla 1.3 Proyectos realizados por Lurgi.

15

circulante en

Propietario Localizacion Capacidad Combustible Inicio
(MWe)
Electricite de Francia 125 pasta de carbon 1990
Francia'
Bayer AG’ Leverkunsen, 105 carbon -
Alemania
Agroenergética Espaiia 50 biomasa 1994
de Pedro Abad’
GEC Francia 250 carbon 1995
ALSTHOM'

® OO0 0O H OO OO O OO 060000 OO0 00O O OO OO 00

Fuentes: ! “Devolpment of very large CEFI3 boilers for power stations™, 1993 (rel. 7)
2 * The provenci 250 Mwe unit the largest CFB boiler ready for operation™. Jaud and Lacouet. 1995 (ref. 6)
3 “Lurgi lentjes Standarkessel AG 10 apply bwo biomass-lired power planis for Spain”, Lagi web site, 1999 (rel. 9)
4 “Provence clean cocrgy”, GEC ALSTIHOA Drochere, 1995 (refl 8)

El generador de vapor Lurgi de lecho fluidizado circulante {(figura 1.11) es un sistema
donde la alimentacién de combustible y absorbente se efectaa con tamafios de particula de
100-250 pum por la parte inferior del fecho. La combustion se realiza con una cantidad de
aire primario de 64-82 % del aire de combustion (dependiendo del tipo de combustible),
una temperalura del lecho que varia de 850-900 "C, un exceso de aire del 20-25 % y una
velocidad de fluidizacion de 4-6 m/s. La cantidad de aire secundario se inyecta en la parte
superior del hogar de la caldera. La eficiencia de combustion de estos equipos es de
alrededor del 98 %.

La remocion de cenizas se realiza mediante ¢l dren de sélidos, ubicado en la parte inferior
del lecho y precipitadores electrostaticos, que se localizan antes de la descarga de gases a la
atmosfera,

La recirculacion de solidos se realiza en forma convencional, ya que utiliza un banco de 4
ciclones que operan en paralelo, donde se realiza la separaciéon de particulas por medio de
fuerza centrifuga; las particulas caen en un sistema de almacenamiento por la fuerza
gravitatoria. Los solidos se distribuyen al lecho y a los intercambiadores de calor externos
por medio de una valvula “L”, cuya tnica funcion es la redistribucton tas particulas en la
caldera.

Ventajas:
+ Cuenta con un intercambiador de calor externo.
4+ Alta cficiencia de combustion.
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Desventajas:

¢ La dimension del equipo es grande.
¢ Utiliza la valvula “L”.

¢ Equipo costoso.

Figura 1.11 Generador de vapor Lurgi
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1.4 GASIFICACION

El proceso de gasificacion se empezd a utilizar desde principios del siglo XIX en la
produccion de gas para iluminacion en Inglaterra y Estados Unidos. Actualmente la meta de
la gasificacion es la produccion de la mayor cantidad de gases combustibles a partir de
hidrocarburos o combustibles solidos.

La gasificacion es un proceso quimico en el cual las particulas de carbon se queman
parcialmente para formar una mezcla de gases combustibles (mondxido de carbono,
hidrégeno y metano) e incombustibles (amonio, acido sulfurico, didxido de carbono,
nitrégeno y vapor sin reaccionar), liquidos (hidrocarburos, fenoles y compuestos
heterociclicos) y cenizas (mezcla de materta inorganica con carbon residual). La
produccion de gases depende principalmente de las condiciones de gasificacion, tipo del
medio gasificador y el valor de la alimentacion de combustible.

1.4.1 TIPOS DE GASIFICADORES

Existen diversos tipos de gasificadores que se clasifican por la fuente de energia
(alotérmico y autotérmico), presion de operacion (alla y baja presion), tipo de lecho en el
equipo (fijo, fluidizado y corriente fluido), movimiento refative de los gases y el
combustible (concuirente, contracorriente y flujo cruzado), forma de suministro y descarga
de combustible (intermitente, continuo y scmicontinuo) y por ¢l tipo de comburente
utilizado (oxigeno, aire y oxigeno/vapor). Todos los gasilicadores cuentan con un sistema
de almacenamiento para el combustible sélido, sistema de abastecimiento de aire en la zona
de reaccion, sistema de retiro del gas generado, zona de secado, zona de reduccion, zona de
oxidacion del combustible, parrilla y colector de cenizas.

Los tres tipos de gasificadores mas importantes son los correspondientes a la clasificacion
por el movimiento refativo de los gases y el combustible.

Contracorriente:

Este gasificador, tienc la ventaja de secar el combustible que desciende al reactor por el gas
ascendente, evacuando la humedad retirada de la carga alimentada. Se distinguen las zonas
de pirolisis, reduccion y oxidacion (figura 1.12). Por lo tanto, trabajan siempre con material
muy seco, proporcionando condiciones para la obtencion de elevado rendimiento térmico y
gas limpio y seco.

En condiciones operacionales el gas que sale de la parte supcerior del gasilicador, arrastra
gran cantidad de volatiles, constituidos por vapor de agua, acidos y alquitran, lo que
ocasiona una disminucion en el rendimiento del gasificador del 20 al 25 %. E! gas generado
presenta temperaturas de 250-400°C en la salida del gasificador, siendo esta variacion
funcion de la temperatura de la zona de oxidacion, altura del lecho sobre la zona de pirdlisis
y de la humedad del combustible so6lido.
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Las temperaturas en el interior del gasificador a contracorriente son:

¢ zona de oxidacién (900-1200°C)
¢ zona de reduccion (650-900°C)
e zona de pirolisis (300-650°C)

El control de las temperaturas de este gasificador requiere la adicion de vapor de agua en el
flujo de aire u oxigeno, toda vez que la humedad del combustible solido a ser evaporada es
arrastrada con los gases generados.

Combustible

secado
pirdlisis
reduccion

combustion

ceniza

Figura 1.12 Gasificador a contracorriente

Concurrente:

En este gasificador que fue desarrollado para convertir el alquitran producido en gas
combustible y eliminar el problema de la condensacion del mismo; en este sistema el gas
fluye en el mismo sentido descendente que el combustible solido (figura 1.13).

Las zonas de destilacion y secado se encuentran inmediatamente arriba de la zona de
oxidacion del reactor. El calor se transmite hasta la parte superior del sistema de
almacenamiento del combustible por radiacion, conduccion y conveccion, secando
parcialmente la materia prima. El vapor de agua liberado es forzado a moverse en el sentido
descendente hasta la zona de reduccion, en donde participa de las reacciones de
gasificacion.

Los gasificadores concurrentes no requiercn el uso del vapor de agua introducido en fa
corriente de aire, cuando el combustible presenta un grado de humedad adecuado. Sin
embargo, este equipo es sensible a la humedad de la materia prima, ya que afecta el
rendimiento del proceso y el poder calorifico inferior generado. Para carbones con allo
contenido de humedad es necesario un tratamiento previo de secado. Las temperaturas
adecuadas en las zonas del reactor son las mismas que para el sistcma a contracorriente.
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combustible

cecailin

oxidacion

pirclisis
——— airc

reduceion

T A—

cenicero

Figura 1.13 Gasificador concurrente

Flujo cruzado:

Es un sistema donde el flujo de aire y gases generados es transversal al movimiento del
combustible solido (figura 1.14) Operan a temperaturas muy elevadas (alcanzando
2000°C). Requiere un combustible con bajo contenido de alquitran y de fina granulometria,
a causa del bajo tiempo de contacto entre el aire y el combustible

Estos gasificadores de flujo cruzado se caractenizan por la simplicidad de construccion y
rapidez de arranque. Se recomienda para tamaiios de particula de aproximadamente 5-10
mm,

combustible

secado : jrirokisis

combustio

Figura 1.14 Gasificador de flujo cruzado
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Otra clasificacion importante es Ia relativa al tipo de lecho utilizado:

Lecho fijo:

Esta considerado referencialmente como
la zona de reaccion fija en los
gasificadores convencionales, donde el
combustible es conducido a dicha zona
de reaccion. En este gasificador el
carbon es suministrado por la parte
superior del equipo y es calentado
conforme cae sobre su parrilla rotatoria,
mientras que el aire y el vapor entran
por la parte inferior del equipo (figura
1.15). La gasificacion ocurre en toda la
camara de combustion, donde los gases
son desalojados en una region cercana a
la parte superior del gasificador.
Normalmente se utilizan tamaiios de
particula del orden de 3-50 mm.

Lecho fluidizado:

Se compone de un reactor vertical
dotado de una parrilia en la parte
inferior, a través de la cual se inyecta
aire de gasificacion, mientras que las
particulas de carbon  (<8mm) se
inyectan por encima de la parrilla
(figura 1.16). Al entrar en contacto con
la corriente ascendente de aire, las
particulas sohidas  son  suspendidas,
formando un lecho fluidizado en el cual
se realizan las reacciones
termoquimicas.

Normalmente opera en un intervalo de
815-1150°C y a una presion de 69 bar.
Su baja temperatura de operacion
impide la sinterizacion de la ceniza,
facilitando su remocion.
Adicionalmeitte, debido a la
temperatura uniforme en el reactor se
produce poca formacion de alquitran.

combustille

S -
w1 T

VU

Figura 1.15 Lecho fijo

combustille e ...
\ -~ s

>,

oxidante

weniz

Figura 1 106 Lecho fluidizado
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lecho de corriente fluida:

El sistema de alimentacion combustible-
comburente se localiza en la parte
superior del reactor, donde el reactor se
mezcla con el flujo de gas oxidante y
entra a la camara de gasificacion bajo
presion (figura 1.17). Este gasificador
requiere particulas finas de carbon
{0,imm) y opera normalmente a
temperaturas de  aproximadamente
1700°C.

combustible oxidante

Ceniza v gas

Figura 1.17 Lecho de corriente fluida

1.4.2 SISTEMAS COMERCIALES

Existen diversos sistemas de gasificacion (tabla 1.3) como tos desarrollados por las
empresas British Gas/Lurgi, Lurgi, Krupp Koppers (Prenflo), Dow Chemical (Destec),
Exxon, Kellow-Rust-Westinghouse, Shell y Texaco, siendo los mas importantes los
desarrollados por las companias Shell y Texaco.

Tabla 1.3 Sistemas de Gasificacion instalados o bajo construccion desde 1990

L I BN OBE BN BN BN N BN BN BX BN BN NN BN BN BN BN BN BN N BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN

Gasificador Localizacién Combustibles {Cap. (1/h) |No. Un.
Krupp Koppers | Espaiia Carbon 300 1
Dow Chemical | EUA Carbon 262 1
Carbona Inc. India Carbon 53 i
KRW EUA Carbon 100 1
Lurgi Rep. Checa, Holanda e [ Carbon y biomasa 1400, 85y |3
Italia 12
Lurgi Alemania y Escocia Carbon y restduos |60y 120 |2
Gas/British
Shell Holanda Carbon y petrdleo |253 y 110 |2
Texaco Italia, Japon y EUA Asfalto, aceites 280,512, M
residuales, petréleo, | 551, 160,
residuos de vacio, 545, 342,
carbon y coque de | 260, 40,
petroleo. 240, 100y
240

Fuente: The Gasification Industry Worldwide, Gastlication Qrpanization, 1998
¥ 4
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SISTEMA TEXACO

El proceso de gasificacion Texaco fue desarrollado en los aiios 40°s para producir gas de
sintesis (CO y H,) a partir de gas natural, posteriormente el sistema fue modificado para
utilizar combustibles como el carbon en os 70°s y coque de petroleo en fos 80°s, los cuales
fueron integrados al ciclo combinado para la generacion de electricidad.

Texaco ha desarrollado proyectos para la gasificacion de carbén, coque de petroleo,
residuos pesados de petroleo etc., tal como se muestra en la tabla 1.4, donde adicionalmente

se presenta la planeacion de proyectos hasta el afio 2002.

Tabla 1.4 Proyectos de gasificacion

Proyecto Tamaiio Localizacion Combustible Operacion
(Mw)
Tampa Electric 250 |Florida, EUA carbon mineral 1996
El Dorado 35 |Kansas, EUA coque y residuos de 1996
refineria
API Energia 280 Falconara, Italia 1999
ISAB Energia 520 |Priolo Gargallo, ltalia |asfalto 1999
SARLUX 560 {Sarroch, ltalia 2000
STAR 120 | Delaware, EUA coque de petroleo 2000
GSK 440 | Kowasaki, Japon 2002
Tonen 450 | Wakayama, Japdn residuo de vacio . 2002
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Fuente: ¥GCC for electric power generation using Texaeo's gasilication technology. Francis fong and Rov Christensen, 1997,

Proceso TGPS (Texaco Gasification Process Syntesis):

Es un proceso no catalitico con oxidacion parcial en el cual ¢l gasificador (recipiente
presurizado sin partes moviles) es alimentado con un oxidante (oxigeno puro), combustible
(solido o liquido) y un moderador de temperatura (agua o vapor), como se muestra en la
figura 1.18. Para el caso de combustible solido se utiliza al agua como moderador y como
medio de transporte, ya que se mezcla con el coque previamente pulverizado (d, > 100pm)
hasta formar una pasta.

La oxidacion parcial del combustible se efectia en el gasilicador a un rango de
temperaturas de 1200 a 1500°C y a presiones que oscifan entre 30 a 85 atm. Los productos
que se obtienen de las diversas reacciones quimicas (seccion 2.4.2.2) son los gases de
sintesis, asi como CO,, H,0, H,S, COS vy solidos con un contenide del 1% del combustible
alimentado cenizas, inquemados metales. Los productos de la combustion salen por un
costado de la parte inferior del reactor y pasan a un sistema de enfriamiento, donde se
disminuye su temperatura a un valor de aproximadamente de 235°C y se produce vapor,
para su integracion al ciclo combinado, mediante un sistema por contacto directo con agua
(camara “quench”) o por contacto indirecto (intercambiador radiante-convectivo), segin se
requiera un menor costo de inversion o una mayor eficiencia térmica respectivamente. Si el
sistema de enfriamiento se efectia por la camara “quench”, entonces dentro del equipo
existe una combinacion de sedimentacion y filtracion para la remocion de sélidos, que son
recirculados al gasificador. Para el caso de un sistemma por contacto indirecto, la remocion
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se realiza mediante un lavado himedo que puede ser del tipo de torre de pulverizacion por
gravedad, el cual separa las particulas sélidas del flujo de gases por un método fisico. La
recuperacion de inquemados se lleva a cabo en una unidad de separacion de carbon, en el
cual 1a materia solida se mezcla con un extractante (nafta) en un decantador, la solucion de
escoria y nafta es mezclada con otro extractante o con una porcion de fa alimentacion de
combustible, en una unidad “stripper”, donde se realiza la separacion de escoria
(recirculada al gasificador) y nafta (recirculada al decantador).

El flujo de gases limpios de materia solida es conducido en un sistema para la conversion
de COS a H,$ mediante un proceso de hidrolisis en una torre de absorsion empacada,
posteriormente los gases pasan a un equipo para la separacion de gases acidos (mayor a
98%) por método fisico (proceso rectisol), que se realiza mediante un liquido absorbente
que puede ser Ucarso!, Dow gas/spec o Textreat, que basicamente separa al H,S y CO,. Los
gases acidos son enviados a un proceso para la recuperacion de azufre conocido como
Claus (seccion 2.3.3.1). Los gases limpios (Hz y CO) son saturados y sobrecalentados
mediante agua de circulacién utilizado en caldera del sistema de generacion, para su
posterior integracion al ciclo combinado para la generacion de clectricidad.

El sistema presenta caracteristicas, tates como las que se presentan en la tabla 1.5

Tabla 1.5 Ventajas y desventajas del sistema Texaco.

Ventajas Desventajas
e Flexibilidad en el uso de combustibles. e Unidad costosa y compleja.
e Bajos costos de mantenimiento. s Requiere de una unidad para la
e No hay generacion de residuos separacion de aire,
peligrosos. » Requiere una preparacion previa del
e No requiere vapor de agua como| combustible.
moderador (combustibles solidos).

Fuente: Elaboracion propia en base a relerencias 102 17

SISTEMA SHELL.

El sistema de gasificacion Shell comenzo a desarrollarse desde 1972 por la compaiiia del
mismo nombre, con la construccion de una planta piloto en Amsterdam, la cual utilizé
como combustible al carbon e inicid sus operaciones en 1976. Posterior a esta unidad
siguieron otras plantas piloto como la de Harburg y Houston (Deer Park). Actualmente
existen 2 unidades a nivel industrial como se muestra en la tabla 1.6

Tabla 1.6 Sistemas de gasificacion industriales

Proyecto Capacidad (Mw) Localizacion | Combustible | Operacion
Suggeneum 253 Holanda Carbon 1993
Pernis 110 Holanda Peticleo 1997

Fucnte: The gasification industry Worldwide, Gasification Organization. 1998
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Proceso SGP (Shell Gasification Process):

Consiste en un sistema de oxidacion parcial no catalitica de hidrocarburos por medio de un
gasificador (recipiente presurizado sin partes moviles, compuesto de un recipiente externo
presurizado y de paredes de agua internas), que es alimentado con el combustible, oxigeno
puro y vapor de agua como moderador de temperatura, como se muestra en la figura 1.19.

En el gasificador se oxida parcialmente al combustible a temperaturas de 1300-1700°C y
presiones de aproximadamente 65 bar, ademas se genera vapor saturado de alta presion que
se utilizara para el calentamiento del gas de sintesis y para su integracion al ciclo
combinado. El producto que se obtiene es gas de sintesis crudo (CO, H,, CO,, HaS, COS)
con un contenido de solidos de 0.5% de! combustible alimentado. El gas crudo es enfriado
en un intercambiador de calor a una temperatura menor a 400°C, generando vapor
sobrecalentado de alta presion para su posterior integracion al ciclo combinado.

Los gases frios entran a un sistema de remocion de solidos en forma seca o humeda, donde
se enfrian nuevamente a una temperatura de 40"C. La remocion por via seca se efectia
mediante filtros bolsa o ciclones. Posterior a esta separacion de solidos, se realiza otra
operacion por medio de un lavador humedo, que elimina e! contenido de solidos residuales
(menor a 1 ppm) y sales alcalinas. La materia solida (pasta) pasa a un proceso de
recuperacion de inquemados, donde se mezcla con un extractante (nafla) en un decantador,
1a solucidn acuosa es mezclada con otro extractante o con una porcion de la alimentacion
del combustible, en una unidad “stripper”, donde se realiza la separacion de inquemados
(veciclados al gasificador), nafla (reciclada al decantador) y materia incrte (desalojada).

El flujo de gases limpios de solidos pasa a un sistema para la conversion de COS en H,S
(hidrolizador catalitico), mediante un sistema de calentamiento y enfriamiento. El gas de
sintesis pasa a un sistema para la eliminacion de gases acidos (Rectisol), que utiliza un
liquido absorbente (Ucarsol, Dow gas/spec o textreat) para la separacion de H;S y CO3, que
son enviados al proceso Claus para la recuperacion de azufre (seccion 23.3.1) Los gases
limpios son saturados y calentados para su posterior integracion al ciclo combinado.

El sistema presenta caracteristicas, tales como las que se presentan en la tabla 1.7

Tabla 1.7 Ventajas y Desventajas del sistema Shell

Ventajas Desventajas
* No genera residuos peligrosos ¢ Requiere una preparacion previa del
¢ Genera vapor saturado y sobrecalentado combustible

* Requiere de una unidad (criogénica) para
la separacion del aire

e Requicre de vapor de agua como
moderador de temperatura.

» No tiene Hfexibilidad en el uso de
combustibles.

Fuente: Elaboracion propia en base a referencias 18 a 25
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ASPECTOS TEORICOS

En el presente capitulo se abordaran los aspectos teoricos involucrados en los sistemas de
gasificacion y lecho fluidizado, para ello se inicia con ¢l estudio de la combustion de solidos,
que permitita conocer como se efectua la oxidacion parcial y total del combustible, de
acuerdo a cada sistema. Posteriormente se estudian los conceplos teoricos basicos que

involucran los sistemas de gasificacion y los generadores de vapor de lecho fluidizado
circulante atmosféricos.

2.1 COMBUSTION DE SOLIDOS

Por combustion sc entiende como toda reaccion quimica relativamente rapida de
combustibles, de caracter notablemente exotérmico, que se desarrolie en fase gaseosa o en
fase heterogénea (gas-liquido, gas-solido), con o sin manifestaciones del tipo de llamas o de
radiaciones visibles.

Estequiométricamente la combustion de solidos puede representarse de la siguiente manera:
C.HLO. 4 (a + b4 — c2)O, —> aCO, + 122bi 1,0 + calor 2.1
Donde se tiene la siguiente secuencia de reaccion (valido para combustibles porosos):
1. Secado de la particula de combustible y calentamicnto de la misma a la temperatura de
reaccion de pirdlisis.
2. Pirdlisis de la particula de combustible que produce volatiles combustibles y no

combustibles, asi como carbonizados (coque) y aceites (alquitran).
3. Oxidacién del carbonizado con los volatiles combustibles.

2.1.1 SECADOY CALENTAMIENTO

Durante este proceso, las particulas de combustible sufren cambios fisicos, ya que éstas se
contraen y pueden fracturarse. El grado de contraccion es una funcion del contenido de
humedad y del tipo de combustible, donde ademas ocurre una reduccién en el diametro de
loy poros. La fracturacion se presenta cuando el liquido contenido en las particulas
(humedad) se evapora y genera una presion lo suficiente para romper la estructura de las
mismas, o también, cuando este vapor no puede escapar suficicntemente rapido.

Es un proceso endotérmico donde se controla la transferencia de calor, que depende del
contenido de humedad, contenido de cenizas, dimensiones de las particulas, calor especifico,
conductividad térmica, difusividad y equipo de combustion Il secado ocurre cuando la
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temperatura en la reaccion excede los 105°C al punto en el que la humedad es convertida en
vapor y se traslada a través de la estructura del poro a la superficie de la particula (pasando
la capa limite de ésta), como se muestra en la figura 2.1. Siendo la conduccion el mecanismo
de transferencia de calor (Q), que se evalia mediante la siguiente expresion:

Q=kS$ h-1 2.2
!'p

Donde T, Ty, r,, ki y S son la temperatura en la superficie de la particula, temperatura al
centro de la particula, radio de la particula, conductividad térmica y superficie de la
particula, respectivamente,

Figura 2.1 Esquema del proceso de calentamiento y secado de la particula

2.1.2 PIROLISIS

La pirdlisis produce tres productos principales que son los volatiles (que pueden ser
condensables e incondensables, alquitranes que son generalmente hidrocarburos pesados (en
la practica se tratan como productos intermedios) y carbonizado (coque) que es un
combustible solido rico en carbon con pequeiias cantidades de hidrogeno y oxigeno.

Este proceso inicia cuando parte de las particulas del combustible alcanzan la temperatura de
reaccion, que es aproximadamente de 450-500°C, dependiendo del tipo de carbon. Este
proceso involucra cambios fisicos y quimicos en el carbon.

Los cambios fisicos sufridos son la contraccion que se origina cuando los volatiles
producidos se trasladan a la superficie de la particula y ocurren reacciones quimicas
secundarias, originando alquitranes que pueden tapar los poros y por lo tanto se genera una
presion interna que rompe la estructura de la particula del combustible. Los cambios difieren
para carbones que exhiben y los que no exhiben un comportamiento de ablandamiento. Para
carbones que no exhiben un comportamiento de ablandamiento, la estructura del poro
cambia, segin analisis estadisticos, como una serie de arboles (familia de poros) como se
muestra en la figura 2.2. Mientras que para carbones que exhiben un comportamiento de
ablandamiento ocurre un cambio fisico durante la pirdlisis, formandose un “metaplast”
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(solido fundido), el cual puede alterar la transferencia de masa asociada a la combustion del
carbon.

mactoporos

D Yo 0
200-M0 A

Figura 2.2 Estructura del arbol de poros del carbon

Los cambios quimicos modifican las propiedades termodinamicas y de transporte en las
particulas de combustible, por medio de reacciones que ocurren en la zona activa de
pirolisis, stendo la temperatura de reaccion la que se tiene entre la zona no reactiva del
combustible y la zona activa de pirdlisis (figura 2.3)

Direccién de las reacciones
ya

kl}t‘nccit‘m fromtal de pirdlisis

Centra de In

.‘\'4||u'| livic de Ia
particula > 1

pautivala

Zonas de reaccion

1y zoma no reactiva de a particata
2) zoma activa de pirdlisis
3) zona de carbonizado

Figura 2.3 Zonas de reaccion de la particula

Suuberg (1981) propone un modelo que explica el proceso de pirdlisis, como se indica a
continuacion:
carbon —»  “metaplast” + carbonizado inherte + gases
“metaplast” —® alquitranes + [1; + gases y liquidos ligeros 23
alquitranes— “metaplast” mayor + 1,

Este proceso de oxidacion inicia con una reaccion primaria del carbon, donde existe una
ruptura en las uniones débiles del compuesto, particularmente en las uniones C-C y C-O,
como se muestra en la primera parte de la figura 2.4, obteniéndose “metaplast” y gases
volatiles condensables e incondensables. En la segunda parte de la figura antes citada se
muestra la divisidn de la estructura del material.
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Figura 2.4 Ruptura primaria de cadenas

Posteriormente, ocurre una reaccion secundaria en {a estructura central del material,
continuando la ruptura entre la particula central y las funcionalidades, resultando en la
formacion de gases adicionales, como alquitranes (tar), hidrogeno, gases y liquidos ligeros.
Ademas, existe una repolimerizacion en algunas particulas, resultando en la formacién de
una matriz de carbonizado {coque)}, como se muestra en la figura 2.5. En la primera parte de
la figura se muestra el proceso de liberacion de volatiles (NH;, CH,, H,, CHy y H0),
mientras que en la segunda parte se puede observar la estructura del coque.

Existen dos modelos para evaluar la reaccion de pirdlisis que son el de cinética quimica y el
de transferencia de calor.

Modelo de cinética quimica:
Parte de la expresion propuesta por Arrhienius (cc. 2.4) para llegar a la propucsta claborada
por Fu (1987), ecuacion 2.5:
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2.4

2.5

Donde r,,A y [ son la constante de reaccion, factor de frecuencia y energia de

"t

activacion, respectivamente. Asi, los valores de los parametros cinéticos para dos

combustibles solidos se encuentran contenidos en la tabla 2. A

Tabla 2. A Parametros cinéticos para coque de petroleo y carbon

muestra A, ((kg/m’s)i(kg/m))* x 107) E (kJ/mol)
coque de petroleo 0,73 82,0
coque de carbon subituminoso 0.53 62,7

Fuente: XX simposie internacional de combustion (1986) presentade por Wieslaw and Micezyslw
“Kinetics of petroleum coke and sub-bituminous coal char: restlts of ignition and seady-state technigues™
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Figura 2.5 Ruptura secundaria de cadenas
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Este modelo cuenta con ventajas tales como: es representativo, ya que parte de la ecuacion
general de cinética quimica, es aplicable para carbones de todo tipo y composicion, es
similar a otros modelos propuestos para bicombustible y es apropiado para sistemas de
carbon pulverizado. Aunque entre sus desventajas figuran: no considera el tamafio de las
particulas, porosidad, superficie especifica, relacidn superficie masa, profundidad de la
reaccion frontal de pirdlisis y otras caracteristicas del combustible.

Modelo de transferencia de calor:

Esta propuesto por Herztberg (1988) donde se evalia la reaccidn de pirdlisis por medios
térmicos, donde la energia es manejada dentro de la particula y la masa es manejada fuera de
ella (volatiles), debido a que se argumenta que la cinética quimica es muy rapida. Este
modelo supone que la oxidacion de las particulas de combustible se dividen en tres zonas
(ver figura 2.3). La particula es calentada por un flujo radiante con una intensidad (Y), hasta
una intensidad absoluta(l,.) localizada en la zona frontal de reaccion, donde se consideran
pérdidas por conduccidn, conveccion y radiaciéon. Este flujo radiante (I,.,) debe ser lo
suficiente para proveer la energia de devolatilizacion (H.).

Hertzberg considera que existen dos mecanismos principales de transferencia de calor
(radiacidén y conduccion) y que la pirdlisis ocurre cuando I, es suficiente para vencer la
nercia térmica en las particulas de carboén, esto ocurre aproximadamente de 450°C a 500°C,
entonces la pirdlisis comienza y se presenta la evolucion del proceso de volatilizacion y
carbonizado. Asi el valor de la pirolisis en la zona de reaccion se define como:

]

‘T AT + Hy 26

Donde el valor de K, es un valor cte. y el reciproco de la ecuacion 2.14 representa la inercia
térmica. Para un estado estable a un valor lineal de X,:

Lis = I(1-r)-I; = X,P(C(T)dT+H,) 2.7

El modelo considera el tamano de las particulas, propiedades y tipo de combustible y es
adecuado para carbon pulverizado, lechos fluidizados y hornos rotatorios. '

2.1.3 CARBONIZADO

El carbonizado contiene cantidades de carbono, hidrogeno, oxigeno, nitrégeno, asi como
materiales residuales inertes. Fisicamente tiene una serie de arboles de poros, cuyo diametro
es mayor, segun Hertzberg. El proceso de oxidacién es por difusion de oxigeno controlado
(control por transferencia de masa), donde esta difusion se efectia del medio ambiente del
horno a la capa limite del carbonizado. A altas temperaturas (1204°C) la difusion se lleva a
cabo en la superficie del carbonizado, a temperaturas intermedias (816-1204°C) la difusion
se efectia en los macroporos de la particula y a bajas temperaturas (menores a 816°C) la
difusién no tiene iimite.
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En general el proceso quimico de oxidacion del carbonizado se rige por las reacciones C+O;
— €O, y por C+1120,— CO, donde la reaccion de CO es mas significativa que la de CO; a
altas temperaturas, debido a que el limite para la oxidacion es la difusion del oxigeno en la
superficie de las particulas, entonces las moléculas de oxigeno rcaccionan formando mas CO
que CO,. La oxidacion es efectuada en dos pasos, cuya secuencia de reaccion es explicada
por Bradbur y Shafizadeh (1980) de la siguiente mancra:

C+0;—>C(0)->C(OYM->CO+CO, 2.8
C+02—>C(O)Sk}C02 29

Donde C(O)m es un estado movil, C(O) es un estado fijo y C(O)s es un estado estable.

Como se menciond con anterioridad, en la combustién de! coque se tiene un proceso por
difusion controlada, en condiciones de operacion normal o comerciales (instalaciones
industriales que es donde se observa un mejor mecanismo de combustion (T > 816°C), como
se puede observar en la figura 2.6, donde se muestra el papel de la transferencia de masa y
cinética quimica en las reacciones de oxidacion del carbonizado, segun investigaciones
realizadas por Essenhigh la evaluacion se efectuo mediante la siguiente expresion general:

-
( (2%

: 2.10
1k, +1/k

9o, =

Donde qo; es el consumo de oxigeno y k. y k. indican el mecanismo dominante para la
combustion del coque (dependiendo de cual es el menor valor).

En la figura 2.6 se observa que a temperaturas mayores de 900"C, el consumo de oxigeno es
independiente de la temperatura, entonces, la difusion de oxigeno en la superficie de la
particula es el mecanismo de oxidacion dominante. A temperaturas mayores de 750°C, el
consumo de oxigeno es independiente de la temperatura, por lo tanto se tiene un mecanismo
por control cinético. En la zona de transicion (750-900°C), no sec tiene bien definido el
consumo de oxigeno. La pendiente en la curva representa la energia de activacion.

region por dilusion controlada

En g T ,(/T 1204°C
T R/15°C
T\r\/ Regian de transicion
I

regiin por
cindlivil

/ vontrolda

5

3y 1K)

Figura 2.6 Influencia de fa temperatura en las reacciones de carbonizacion
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2.1.4 EMISIONES CONTAMINANTES

Las secuencias de reaccion resultan en la formacion de particulas, metales pesados, NOy,
gases acidos (SOy), CO, CO; e hidrocarburos.

Particulas:

Existen tres mecanismos para la formacion de particulas en la combustion de solidos. En el
primer mecanismo se tiene la presencia de particulas finas de combustible y materia inerte en
los productos gaseosos dentro de la cdmara de combustion. En el segundo mecanismo las
particulas finas son completamente oxidadas, teniendo solo la presencia de residuos inertes
en los productos gaseosos. En el tercer mecanismo los volatiles condensables pueden entrar
a la region fria del horno y condensarse.

En la figura 2.7 se representa esquematicamente el proceso de formacion de particulas en la
combustion de solidos. Siendo los puntos marcados como No. 1 los correspondientes al
primer mecanismo de formacion. Los puntos marcados como No. 2 son los correspondientes
al segundo mecanismo de formacion. Los puntos marcados como No. 3 son los
correspondientes al tercer mecanismo de formacion.

Los mecanismos anteriores de formacion de particulas estan influenciados por las
dimensiones de las particulas del combustible, composicién, temperatura en el horno,
turbulencia, distribucion del aire en el combustor y el tiempo de residencia del combustible.

aire caliente -
1 1 52 F3 P2
tombazstibls -
.__\\
\-‘
/‘ —
Iecho de combrstible

Figura 2.7 Formacion de particulas en el proceso de combustion

Oxidos de nitrégeno:

Esencialmente se refieren al oxido nitrico (NO), didxido de nitrogeno (NO3) y oxido nitroso
(N20), los cuales se forman por la reaccion del nitrogeno con ¢l oxigeno a altas
temperaturas (mayores a 1540°C), aunque sc presentan en bajas cantidades (menores a 10%)
cuando la temperatura excede los 900°C.
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Existen dos tipos de reacciones para la formacion de oxidos de nitrogeno, las térmicas y las
del combustible. En las reacciones térmicas se forman por la conversion del nitrégeno en el
aire a temperaturas de flama superiores a 1480°C o a temperaturas adiabaticas de flama
superiores a 1870°C y siguen el mecanismo propuesto por Zeldovich:

N;+0 == NO+N 211
N+0; = NO +0 2.12

Donde ademis se tienen reacciones adicionales que contribuyen a la formacion de NOx, de
acuerdo con Palmer (1974).

N+OH > NO+H 2.13
Nz+CH — CHN+N 2.14

En las reacciones debidas al combustible se forman por la oxidacion del contenido de
nitrogeno en el combustible. El proceso de formacion se presenta con la volatilizacién de
éste, pudiéndose oxidar para formar NO o cuando queda contenido en el carbonizado, se
oxida directamente en NO,

Gases dcidos:

Se forman por la oxidacion del contenido de azufre, cloro y tluor en el combustible con
halogenos, formando SO,, SO,, HCl y HF. Los gases mas importantes son los oxidos de
azufre que se forman mediante el siguiente mecanismo de reaccion

SO+0; -» SO,+0; y  SO+OH — SO, +H 2.15
SO+0+M — SO:+M 2.16

Estos gases acidos (SO, principalmente) pueden controlarse por medio de una reaccién con
calcio (Ca0 o CaCQs).

Monoxido de carbone y emisiones orginicas:

En general las emisiones de CO, hidrocarburos, dioxinas, hidrocarburos poliaromaticos y
furacidos estan asociados con un abastecimiento de aire inadecuado (combustion
incompleta), combustion a baja temperatura (reaccion relativamente lenta) y por una
turbulencia insuficiente en el quemador,

Metales pesados:

Estan relacionados directamente a las concentraciones contenidas en el combustible y se
emiten al medio ambiente por los siguientes tres mecanismos: 1) vaporizacion, condensacion
homogénea y coagulacion de los humos o por condensacion heterogénea de las cenizas
volantes, 2) oxidacion de cloruros, sulfuros u oxidos, entonces estos vapores se condensan
siguiendo el anterior mecanismo y 3) los remanentes solidos en el combustible se emiten
como ceniza volante.
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2.2 CALDERA DE LECHO FLUIDIZADO CIRCULANTE

En una caldera de lecho fluidizado circulante es muy importante el contar con una buena
eficiencia de combustion, ya que ello representa una parte importante de los costos de
operacion de la misma. Asi, la tecnologia permite contar con un adecuado tiempo de
residencia, turbulencia y temperatura, que son la base de un buen proceso de combustion.

2.2.1 SECUENCIA DE COMBUSTION

La combustion de una particula de carbon o coque sigue la secuencia de calentamiento,
pirdlisis y carbonizado (seccion 2.1) y se efecta basicamente en tres zonas de la caldera;
zona baja (bajo el nivel de aire secundario), zona alta (sobre el nivel de aire secundario) y en
el lecho de la caldera.

El proceso de secado y calentamiento (seccion 2.1.1) se efectua en el lecho de particulas de
la caldera, mediante el intercambio térmico de los sélidos no combustibles (cenizas y
material absorbente), que se encuentran calientes, y el combustible.

La pirolisis (seccion 2.1.2) se efectia en la zona primaria de combustion (bajo el nivel de
aire secundario), en el cual se presenta el desprendimiento de ios gases en 3 estados. El
primero se efectiia en un intervalo de temperaturas de 500-600°C, en ¢l segundo se realiza
de 800-1000'C, mientras que el tercero es para temperaturas superiores a 1000°C. E!
desprendimiento y la combustion de los volatiles estan muy interrelacionados, por ello se
estima el tiempo total (t.) en el que ambos se presentan, mediante la siguiente correlacion
empirica:

(. =ad? 2.17

Donde d., p y a son el diametro inicial de la particula de carbon, exponente (varia de 0.32 a
1.8) y constante empirica (inversamente proporcional a 7' ). respectivamente.

El carbonizado se efecta en la zona alta del hogar de la caldera, donde ocurre la mayor
parte del proceso de combustion, es decir, se desarrolla la combustion de los productos de la
oxidacion parcial y del carbonizado del carbon o coque, debido a que estan expuestos a una
reaccion en una atmosfera rica en oxigeno, para formar CO, y CO de acuerdo con las
reacciones mostradas en la seccion 2.1.3 y posteriormente el oxidante se difunde dentro de
los poros reaccionando internamente en las particulas.

En el ciclén se presenta una pequefia combustion de particulas por el corto tiempo de
residencia de las mismas y la baja concentracion de oxigeno.

Regimenes de combustion:
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Existen tres regimenes, como se muestra en la figura 2.8, donde se observa una relacion
inversamente proporcional de las temperaturas en la particula con el valor de la reaccion a
los estados 1 y II, mientras que en estado 111 el valor de la reaccion permanece constante.

régimen I Tégimen I régimen
Pro difasiim difizs i del micio
ceso | ncipal paro
s e | Tpldoy ripide y cortrol de
Duidizcién burbujearts babujesrde | lareaccifn
Cg ¢ Cg
YN Y A

i/ NN

N

valor de Iareaccion

Tp

Figura 2.8 Regimenes de combustion

En el régimen 1 se tiene un proceso cinéticamente controlado, en donde la concentracion de
oxigeno es uniforme en toda la particula y debido a ello su densidad y didmetro disminuyen.
El valor de la reaccion en la superficie interna de la particula (k;) se determina por la relacion
empirica propuesta por Smith (1982}

k‘ — 305(3( ERILL]] ’R?\)____ r(vm 218

1 s

En el régimen 11 se tiene un proceso difusionalmente controlado, en donde la difusion de
oxigeno es limitada y ocurre en tamaiios de particulas medianos. El valor de la reaccion
quimica del oxigeno y el carbono (k) se determina mediante la siguiente expresion:

k=rC" 2.19

Siendo r. el valor de la reaccion de carbono en la superficie de la particuia que se determina
mediante la siguicnte expresion:

k

K [(.'g(l -k/m‘,)]" 220
En el régimen 111 se tiene un proceso difusionatmente controlado (seccion 2.3.2.1), donde no
se presenta difusion de oxigeno dentro de los poros y se presenta en grandes particulas. El
valor de la reaccién se determina mediante el limite de difusion (mg) y el numero de
Sherwood (Sh) propuesto empiricamente por Basu y Hadler (19838).

m,=h,C, 221



L B B BN BN BN BN B AN BN BN BN BN N BN BN BN BN NN BN BN N BN BN BN BN BN BN BN BN BN BN

39

Sh=2¢ +069[Re/g]" 8" 2.22

Donde € y Sc son la porosidad del lecho y el nimero de Schmidt respectivamente.

Durante el proceso de combustion se tiene una elevada transfercncia de masa (ocasionada
por la contraccion de la particula) permitiendo que el régimen de combustion se mueva de la
condicion 111 a 1. Por lo tanto, es importante establecer relaciones de combustion que sean
validas en todos los regimenes (quemado instantaneo). Asi, la masa de carbon oxidado por
unidad de 4rea externa de una particula por unidad de tiempo se expresa mediante la
siguiente expresion:

0 =h(Cy-C,) 2.23

Donde C, v C, son la concentracion de oxiseno desde el carbonizado y del flujo principal de
y 8 = y
gas respectivamente.

Siendo h,, el coeficiente de transferencia de masa que se cvalua mediante la siguiente
expresion:
_ 124541,

T 2.24
" dRT,

Donde D,, R, T,., ¢ son la difusividad del oxigeno, constante universal de los gases,
B g

temperatura media en la difusion y el factor de mecanismo (1 para CO, como producto

primario y 2 para CO como producto primario) respectivamente.

2.2.2 1HDRODINAMICA

La hidrodinamica representa una parte importante en el diseiio de calderas de lecho
fluidizado, ya que de ella dependen caracteristicas tan importantes como la transferencia de
calor, condiciones de combustion, distribucion de temperaturas, etc. Como se mencioné con
anterioridad, el sistema de lecho fluidizado circulante esta regido por el régimen de
fluidizacion rapida. Este régimen se encuentra acotado por los {lujos burbujeante-turbulento
y de transportacion neumatica, ast para legar a este estado de fluidizacion, se presenta un
proceso de transicion que se muestra en la figura 2.9, donde el flujo ascendente de gases a
través de un lecho vertical se encuentra inicialmente en transportacton neumadtica (C),
entonces, a una disminucion en la velocidad de los gases, sin cambios en la alimentacion de
solidos, la cyida de presion disminutra (C-D). Cuando la caida de presiOn comienza a
incrementarse a una disminucion continua en la velocidad (DD-E), se localiza el punto D que
es el denominado punto de arranque de fluidizacton rapida. Si la velocidad de los gases
continua disminuyendo (desde el punto D), la concentracion se incrementara en la columna,
que se saturara de particulas (presentandose una acumulacion de éstas), con lo cual
aumentara considerablemente la caida de presion (E). A esta condicion se le conoce con el
termino de estrangulamiento.
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Figura 2.9 Representacion grafica de diferentes regimenes en una columna vertical.

Este régimen no presenta perfiles de porosidad uniformes en las dirccciones radial y axial.
En la direccion axial presenta una distribucion en forma de *S”, como se muestra en la figura
2.10a, la cual da unt indicativo de variacion en la concentracion de solidos con respecto a la
altura del lecho. Liste perfil se rige por la correlacion propucesta por Kwauk (1986).

& -8
a U[fh hiy hul 22q
€&,
donde: g, y £4 son las porosidades asintoticas densa y diluida respectivamente
h, ¢s fa correlacidn empirica propuesta por Kwauok
h; es el punto de inllexién en el perfil

En la direccion radial ¢l perfil de porosidad se muestra en la ficura 2 10b, donde puede
observarse que la concentracion de solidos ¢s mayor en ¢l centro del lecho y disminuye en
dircccion de las paredes del mismo. Esto se debe a que of perlil de velocidades tiene un
cotmportamiento similar, es decir, la velocidad en ¢l centro es maxina, mientras gue en la
pared tiende a ser nula. La correlacion matemitica que representa ¢l perfit de la figura 2.10b
es el propuesto por Tung (1988), que es valido para una refacion de radios 1°1/R>0.75

R 220

'(l\'

donde: €., es la porosidad en la seccion transversal
R es el radio del fecho y r es la distancia radial

zona alia

/s

2oi L
centro tadiv — pared

et osichind
I i Ly ranha?

a) aial

Figura 2.10 Perfites de porosidad
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2.2.3 TRANSFERENCIA DE CALOR

La transferencia de calor en calderas de lecho fluidizado circulante es muy importante para
su disefio, operacion y control, siendo los mecanismos mas importantes la radiacion y la
conveccion. Esta transferencia de energia se llcva a cabo basicamente entre las particulas y
los gases, el lecho y las paredes de agua, el lecho y las superficies inmersas en el horno, asi
como en el ciclon o separador primario. El circuito de operacion de la caldera se muestra en
la figura 2.11, en donde se pueden observar las zonas principales de transferencia de calor.

domo

| scbrecalentador
recalentador

7

o
transversalas

econoe H'LL;.&"" dﬂl’

alre 4
secundario ]

combustible v |

piedra caliza ~,_

intercartbiador de
— calorextemn

o — 1
fhyjo de aire o g aue

Figura 2.11 Circuito de operacidn de una caldera CI'B.

Transferencia de calor entre el gas y las particulas:

En el sistema de dos fases, como el gas solido, la transferencia de encrgia se efecttia del gas
a las particulas solidas, estando su valor en funcion de la concentracion de solidos y de su
velocidad de desplazamiento. Su evaluacion queda determinada por su coeficiente de
transferencia de calor que se determina mediante la expresion cmpirica propuesta por Halder
(1989), que es valida para el intervalo de particulas de SOpm<dp<350pm y para el nimero
de Reynolds de 900<Re<2500.

k., d,,
h_w, = *033Rc0.062] 7 227

d,, d,

Donde d,, y k, son el didmetro de particula (>5mm) y conductividad del gas.
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El tiempo requerido para que la fase alcance la temperatura del lecho cs el denominado toge,
cabe sefialar que este parametro proviene del establecimiento de la ecuacion de balance de
energia en una particula esférica, para llegar a la siguiente expreston:

_0.765¢,p0,4d,
L '
h.&'i"

f 228

Para que el flujo de aire frio alcance la temperatura del horno se requiere que éste recorra
una distancia adecuada para alcanzar el equilibrio, dicha longitud es la denominada Xgges.

. Py r-w, _ cé_d'!;, B 299
T p S e (T, T)

Donde T, es temperatura inicial del aire y Toy, = Ty, + 0.99 (T,-Ty,)

Transferencia del lecho a Ias paredes de tubos:

En esta zona de la caldera se presentan los tres mecanismos de transferencia de calor:
conduccion, conveccion y radiacion. La conduccion ocurre cuando los conglomerados de
particulas (“clusters™) por contacto directo caen a lo largo de las paredes de tubos (figura
2.12). La conveccion se presenta por el contacto de la fase dispersa gas-sélido con las
paredes antes mencionadas (figura 2.12). Finalmente fa radiacion se mauniftesta por una
combinacion de las fases anteriores.

. . I,].._ cluster
. : descendente
luster # o

asnendente tracciin de lapared com
teanisfecencia de calor Je
las clusters (§)

fraccién de laprared con
transtecencia de caler Je
latase dispeisa (3-3)

weansterencia de
/ calor alapared

(asedispefj; -

LECED
Figura 2.12 Mccanismos de transferencia de calor en las paredes de los tubos.

Existen diversas observaciones experimentales del efecto de la translerencia de calor; entre

las mas importantes se encuentran:

e Efecto de la densidad de la suspension.- el cocficiente de transferencia de calor depende
principalmente de este parametro, como se muestra en la figura 2.13.
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e Efecto de la longitud vertical - el coeficiente de transferencia de calor varia inversamente
proporcional a la allura de las paredes de tubos, asi, a longitudes mayores a 0.7m la
relacion se estabiliza.
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Figura 2.13 Efecto de la pagunion €0 €l cocliciente de transferencia de calor.

Matematicamente se puede evaluar la transferencia de calor del lecho a las paredes de tubos,
mediante el modelo propuesto por Basu y Subbarao (1988). ¢l cual se fundamenta en
observaciones experimentales. Asi, para ¢l caso de un lecho con flujos ascendentes
continuos de gases con pocos solidos dispersos vy clusters relativamente densos, el
coeliciente total de transferencia de calor (h) s expresa como la suma de los cocficientes
convectivos y radiantes.

h=h_Ah =& +(0-0)M, v I+ (10 )

ot

2.30
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Donde h. y hy representan el coeficiente convectivo del “cluster™ y la fase dispersa
respectivamente, mientras que h,, y ha, representan ¢t coeliciente radiante del “cluster” y fase
dispersa respectivamente. Siendo 8¢ la fraccion media del arca de la pared cubierta por los
“clusters”, que se evalua mediante la siguiente expresion:

l-¢, -1 2 31

e

Donde €. y e. son la porosidad cerca de la pared y dentro de la fase dispersa
respectivamente. Siendo K=0.5y Y es la fraccion de volumen en la fase dispersa.

El coeficiente convectivo de tos “clusters” depende de la conduccion y conveccion por
contacto en la pared de tubos, siendo el mecanismo dominante ta conduccion, donde
inicialmente participa la primer capa de “clusters” y posteriormente las capas subsecuentes.
Por ello es importante definir al tiempo de residencia {t.), que es ¢l tiempo transcurrido para
que el “cluster” se desplace a lo largo de la pared de tubos, sc estima por la expresion
propuesta por Ghicksman (1988).
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2
I = ym_ Pl _ I]+ 1;]]"( 232

g
Donde L y vy, son la longitud de la pared de tubos y velocidad mixima de los “clusters”
(aproximadamente 1.2 a 2 m/s) respectivamente.

10k
P 2.33
¢ o
J,
]
ho=- - p 2.34

ns
_‘j!’, +1 -- ’."H
10k | dk.c.p,

Donde ki, ke,Cc ¥ pe Son la conductividad del gas, conductividad, calor especifico y densidad
del “cluster” respectivamente. Siendo las propicdades del conglomerado, las evaluadas
mediante la figura 2.14.
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Figura 2.14 Conductividad del “cluster” como una funcion de la conductividad del gas.

Coeficiente convectivo de fase dispersa (hy).- proviene del flujo ascendente de la fase gas-
solido que esta en contacto con la pared de tubos, la cual se obtienc por la correlacion de
Wen y Miller (1961) para una suspension uniforme (supone despreciable fa radiacion).

1) 02
h, = ko Pus ol pr 2.35
de.lp, gd},

Donde pais, kg, €, ¥ Vi son la densidad de la fase dispersa, conductividad térmica del gas,
calor especifico del gas y la velocidad terminat de las particulas en el lecho respectivamente.

Los coeficientes radiantes son importantes a altas temperaturas (mayores a 700C) y por
consiguiente a bajas densidades (menores a 30 kg/m”).
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El coeficiente radiante de la fase dispersa proviene de la mezcla ascendente gas-solido a altas
temperaturas, la cual se estima mediante la siguiente ecuacion:

rd et
hdr — 71 a(l[h ]‘ ) 236
[+A_qu;-n)
ed e.‘

Donde o y e, son la constante de Stefan-Boltzman y la emisividad de la superficie de
transferencia de calor.

Siendo ey la emisividad de la fase dispersa, la cual se expresa por medio de una relacion
propuesta por Anderson (1987) que es valida solo para un medio muy diluido.

L] L]
- S e 2.37
€y [e.u + Lr' L.\'LP]

Donde e, es la emisividad del gas y e; fa emisividad relativa de la particula, que se calcula

mediante la relacion de Glicksman (1988).

(." =1- (."( LSOy TLh i ddp) 238
P

r

- , : , 3517
Donde e, es Ia emisividad de la particula y Ly, es longitud del rayo. Ast /, = o siendo V
y A el volumen emitido del lecho y el area de la superficie de las paredes.
I3l coeficiente radiante de los “clusters” se calcula mediante la ecuacion 2., solo que en ella
se sustituye la emisividad de la dispersion por la de los “clusters”, que se evaliia mediante la
siguiente expresion:

e.=05(1+¢,) 2.39

En donde ¢, es la emisividad de los materiales contenidos en ¢l lecho.

2.2.4 MECANISMOS DE CONTROL, DE EMISIONES CONTAMINANTES

Los contaminantes que afectan al iedio ambiente son los SOy, NO, y los gases invernadero
y por ello son a los que mas atencion se les tiene para su control.

Retencion del dioxido de azufre:

Basicamente, la piedra caliza (CaCOs) y la dolomita (MgCO:) son los principales
absorbentes que se utilizan para la eliminacion del SO, en calderas de lecho fluidizado
circulante, mediante la reaccion final (2.40) en la que se obtiene el sulfato de calcio (CaSQy),
que es un material inerte, estable y facil de disponer.
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CaS0,+ SOz + |/202 — CEISO4 + COz 2.40

El proceso de absorcion del SO, se efectiia en dos reacciones; calcinacion y sulfuracion. La
calcinacion es una reaccion endotérmica que descompone al absorbente en oxido de calcio y
dioxido de carbono, mediante la siguiente reaccion:

CaCO; — CaO + CO, 2.41

La sulfuracion es una reaccion exotérmica donde el Oxido de calcio absorbe al dioxido de
azufre, mediante las siguientes reacciones:

Ca0 + SO, —» CaS0: CaSOx + 1720, — CaSQ, 2.42
SO, +1/20; — SO, Ca0 + SO -» CaSO, 2.43

Es importante sefialar que no todo el CaO puede ser convertido en CaSO, debido a que las
reacciones de sulfuracion involucran un aumento en el volumen de la fase solida, lo que
ocasiona que los poros del absorbente se tapen disminuyendo zonas de reaccion, como se
observa en la figura 2.15.
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Figura 2.15 Absorcion de los didoxidos de azufre.

Eliminacion de los didxidos de azufre:

El proceso de eliminacion de estos 6xidos de azufic en la caldera se cfectia sobre el nivel de
aire secundario y est# influenciado por diversos parametros de operacion de la misma como
los que se enuncian a continuacion:

Temperatura de combustion - la reactividad del absorbente que s un parimetro importante
en la eliminacion del azufre se incrementa conforme aumenta fa temperatura, alcanzando un
valor optimo en un rango de temperaturas entre 800-850"C, como s¢ muestra en la figura
2.16.
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Figura 2.16 Efecto de la temperatura de combustion en la eliminacion de azufre

Densidad det lecho y circulacion de la fase dispersa- de acuerdo con experimentos
realizados por Basu (1989) se presenta una mayor climinacion de azufie a una alta densidad
del lecho, pero existe a posibilidad de que cuando se alcance la mayor sulfuracion se
presente un efecto inverso.

Tiempo de residencia del gas y altura del horno - {a absorcion del azufie esta detrminada por
altos tiempos de residencia de los gases (2-5 s) y en estas condiciones la altura del liorno no
es significativa, ya que solo se mejora marginalmente la absorcion.

Tiempo de residencia de los solidos y rendimientos del ciclon.- la retencion de azufre
aumenta conforme se incrementa el tiempo de residencia de los salidos, que a su vez esta
relacionado con la eficiencia del ciclon, ya que a mejores eliciencias de recoleccion se
recircularan mas las particulas y por lo tanto aumentara el tiempo de residencia.

Tamaiio del absorbente.- entre mas pequenas sean las particulas del material absorbente
(100-300 pum) habra una mejor retencion de azufie, debido a que cuando las particulas
participan en la reaccion de sulfuracion se presentan zonas gue no reaccionan, como se
puede ver en la figura 2.15 y por lo tanto al utilizar materiales mas pequeiios se tendran
menores zonas no reactivas.

Eliminacion de los éxidos de nitrégeno:

Existen diversos métodos para disminuir las emisiones de NO., siendo los mas importantes
la disminucion de temperatura de combustion (los NO, se consideran despreciables a
temperaturas inferiores a 900°C), disminucion del exceso de aire (los NO, dependen de la
cantidad de aire utilizado, como se muestra en la figura 2.17) y la inyeccion de amoniaco
(provee una reduccion importante del contaminante cuando se inyecta en la parte superior
de la caldera, aunque su desventaja radica en que puede escaparse a la atmoésfera).
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En una caldera de lecho {luidizado circulante se emiten bajas cantidades de NO y NO;,
debido a la temperatura con que se lleva a cabo la combustion (T=850"C). Aunque se emite
N;O, debido a que su formacion se favorece a bajas temperaturas (800-900°C).
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Figura 2.17 Formacion de los NO, con el exceso de aire

2.3 GASIFICACION

La gasificacion consiste basicamente en la produccion de combustibles gaseosos a partir de
otra fuente energética, tal como se menciond en el capitulo I Il gas de sintesis producido se
utiliza para la generacion de electricidad, mediante ¢l ciclo combinado. Este ciclo integra al
sistema Brayton y al Rankine regenerativo con recalentamiento, con lo cual se tiene una
mayor eficiencia térmica.

2.3.1 SECUENCIA DE COMBUSTION

La oxidacion parcial de una particula de carbon o coque, sigue la secuencia de secado vy
pirolisis (seccion 2.1.1 y 2.1.2), que se desarrolla en un recipiente presurizado, mediante
reacciones fluido-solido no cataliticas (el solido es un reactante), donde la fase solida se
transforma en una gaseosa (excepto por la cantidad de cenizas que se forman). El analisis del
proceso de reaccion, se efectia por medio del comportamiento de una particula solida, que
presenta dos modelos tedricos:

1. Modelo de conversion progresiva.- considera que el gas reaccionante penetra y
reacciona simultaneamente en toda la particula solida, aunque normalmente las
velocidades de reaccion son diferentes en distintos lugares de la particula. Por
consiguicnte el reactante solido se transforma continua y progresivamente, como se
muestra en la figura 2.18a.

2. Modelo de nucleo sin reaccionar- la reaccion inicia en la superficie exterior de la
particula, posteriormente la zona de reaccton se desplazan hacia el interior del solido,
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dejando atras al material completamente convertido y al solido inerte (cenizas). Asi
durante la reaccion existira un nicleo de material sin reaccionar, cuyo tamafio disminuira
a medida que transcurre la reaccion, como se observa en la figura 2.18b.

conversion a) conversion conversion b) conversion

haja alta haja . ala
conizn

nicleo sin v

Concentracion del reactante solido Concentracton del reactante salido
R 0O R R O R R [ TR 1 R O R R O R
Posicion radial Pusivion radial

Figura 2.18 Modklok para reacciones no cataliticas gas-solido.

Los dos modelos son validos para integrar las velocidades de reaccién, sin embargo el
modelo mas apropiado para gasificadores es el de nucleo sin reaccionar, ya que se ajusta en
forma muy aproximada a la realidad y puede evaluarse con cierta facilidad. Cabe sefialar que
el comportamiento de las particulas sdlidas durante la reaccion tiende a disminuir en su
tamafio hasta desaparccer.

2.3.2. ASPECTOS QUIMICOS

Existen diversas reacciones (complejas) en un gasificador, ya que producen alquitran y
acidos pirolefiosos durante fa fase de pirdlisis del combustible, que pueden ser
descompuestos en las zonas de oxidacion y reduccion de los gastficadores, los productos de
la pirélisis son arrastrados por los gases producidos durante la gasificacion.

La devolatilizacion del carbon ocurre aproximadamente en un intervalo de temperaturas de
600-820°C en la que se obtiene poca produccion de metano, siendo los productos
principales el carbonizado y el hidrogeno. La reaccion directa del carbonizado e hidrégeno a
930°C (aproximadamente) forma metano. Posteriormente ocurren dos reacciones de
desplazamiento, vapor-carbonizado y agua-gas, de las cuales se obtiene monoxido de
carbono e hidrogeno en condiciones de equilibrio endotérmico a temperaturas mayores a
930"C.

La combustion incompleta del combustible se efectia en un quemador especial dentro de
una camara presurizada y forrada de ladrillo refractario, llamada gasificador, que es
normalmente del tipo de corriente fluida.
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Para el caso de hidrocarburos de la forma C,11,S,, fa combustion se expresa de la siguiente
forma:

Como el hidrocarburo debe ser quemado completamente para proveer ¢l suficiente cator de
reaccion, la reaccion 2.44 queda de la siguiente manera:

CoH,S, + (m + /4 - 12)0; - mCO; + (w2 - nNLO + o118 2.45

En el proceso de oxidacion parcial también ocurren reacciones laterales, tales como:

hidrogasificacion CuwHoS: + (r - w2 +2)H; - CHy + (m - 1)C + tH3S 2.46
gasificacion con vapor H,0+C - 11, +CO 2.47
reformacion H,0 + CH, — 3H, + CO 2.48
H,0 + CO < I, +CO, 2.49
H,S + CO <> COS + H; 2.50

Los productos de fa combustion se rigen por las siguientes relaciones:

¢ Para toda alimentacion solida y liquida, no se alcanza el equilibrio quimico (2.46 y 2.47).

+ El efluente de la concentracion de metano tampoco alcanza cl equilibrio quimico (2.46 y
2.48).

¢ Las reacciones 2.49 y 2.50 alcanzan o estan cerca del equilibrio.

¢ No se forman SO, porque todo el azufre presente se forima como gas acido, excepto una
pequeda cantidad de COS. Ambos pueden ser removidos econdmicamente mediante un
proceso de conversion.

¢ No se producen NOj, porque se utiliza vapor de agua como moderador de temperatura y
oxigeno puro como comburente, ademas el contenido de nitrogeno en el combustible se
transforma en pequefias cantidades de amonio y otros compuestos de nitrogeno que
pueden ser utilizados como control de PH en el agua de circulacion y se pueden remover
por un tratamiento de aguas residuales.

¢ La composicion del gas crudo (Ho/CO, metano) depende del valor de la relacion C/H,
alimentacion y tipo de moderador.

Las temperaturas de combustion parcial oscilan en un intervalo de 1100-1500°C, mientras
que la presion de operacion puede ser desde pocas atmosferas a 85 bar, aunque existen
unidades que pueden trabajar a 170 bar,

Los rendimientos de metano asi como la calidad de los gases deseados se controlan por el
valor de la relacion oxidante/hidrocarburo. Estas relaciones junto con la temperatura de
alimentacion de vapor, reciclado de coque, tipo de moderador, temperatura del gasificador
y tiempo de residencia influyen en el rendimiento del equipo, que se caracteriza por la curva
de eficiencia de enfriamiento de gas contra consumo cspecifico de combustible.
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2.3.3 TRANSFERENCIA DE CALOR

Lo que se conoce como gasificador es la integracion de un reactor con un intercambiador de
calor (enfriador de gases), donde el gas de sintesis cede su energia al fluido de trabajo
(agua), para su integracion al ciclo combinado de generacién de electricidad. La
transferencia de energia que se lleva a cabo en el enfriador, se calcula mediante la siguiente
expresion:

Q = l'JAA.I‘I'III = IT].‘IBH.’IAI‘LIEIIJ 2.5]

Donde Ah,gu, ¥ e, son diferencia de entalpia del agua y flujo de agua respectivamente.
Siendo U el coeficiente global de transferencia de calor, que se expresa mediante:

= !

Ty e G 2.52
J -+ _’” + f](') " -[/;’u + _'rn In_(’u /".)
h, hr = I 2

I m

Donde hg, ro, fTo, Iy, 1y y fT; son el coeficiente de wansferencia de calor, radio y factor de
ensuciamiento externos e internos respectivamente.

El coeficiente de calor interno se determina por la relacion de Dittus-Boelter:
Nu = 0.0023 Re"* pr"* 2.53

hd
Siendo Nuw = —--
12k

El coeficiente de calor externo (ha = he + Iv,) es calculado por la suma del coeficiente
convectivo y el coeficiente radiante. El coeficiente convectivo queda definido por la relacion
de Grimson:

Nu = BRe" 2.54

Donde B y N son coeficientes dependientes del tipo de arreglo de tubos (figura 2.19), como
se muestra en la tabla 2.B.

AN My Dy /A : I
NFANFARNVINY, I g[{|} &b
Sy T
D DD 1N AR
N AN VERN VANV |7 J7
51_ . sL
b) Atreglo enlinea a) Arreglo triangular

Figura 2.19 Arreglos de tubos.
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Tabla 2.B Valores de Grimson's (B y N).

S/d 1,25 1,5 2 13

Si/d B N B N B N B N
Arreglo triangular

1,25 0,518 [0,556 [0,505 [0,554 0,519 [0,556 [0,522 0,562
1,50 0,451 10,568 0,460 (0,562 |0452 (0,568 10,488 10,568
2,0 0,404 10,572 |0,416 |0,568 0,482 |0,556 |0,449 0,570
3,0 0,310 10,592 10,356 |0,580 0,440 (0,562 0421 [0,574
Arreglo en linea -

1.25 0348 [0,592 [0275 [0,608 10,100 [0.704 ]0,0633 10,752
1,5 0,367 10,586 10,250 0,620 0,101 10,702 |0,0678 [0,744
2,0 0,418 10,570 10,299 0,602 10,229 (0,632 |0,198 10,648
3,0 0,290 10,601 |0,357 [0,584 |0,374 |0,581 [0,286 0,608

Fuente: V. Ganapathy. *The waste heat builer deskbook ™. Prentice [all, 1991 {refl X).

El coeficiente radiante se define por medio de la siguiente expresion:

7'4 _ 'I--l
h,=g,V & 7 2.55
1.1,

Donde V, T, y T, son el coeficiente de Stefan Boltzman, temperatura promedio de los gases
y temperatura del tubo exterior respectivamente. Siendo £, = 0.9(1-¢™')

Donde:
08+1.6F Y1-0387 /100
K= (___ . _f’“)( IR )(]Jn + [-'m)
\ﬂl);;c + I)pw)]‘ ’ !

_ LO8(S,S, ~0.785d%)
o

L

Donde P, y P, son las presiones parciales del vapor de agua y del dioxido de carbono
respeclivamente.

2.3.4 MECANISMOS DE CONTROL DE EMISIONES CONTAMINANTES

En el sistema de gasificacion esencialmente se produce CO, CO,, H,, H,S, COS y materia
solida, siendo el mondxido de carbono e hidrégeno los productos que se utilizan para la
generacion de electricidad. La remocion de particulas solidas contenidas en los gases se
efectia mediante un lavador himedo (“scrubber”™) del tipo de torre de pulverizacion por
gravedad que utiliza agua como medio de separacion.
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El lavador himedo es un sistema en el cual se rocia al flujo de gases productos de la
combustion a contracortiente con el liquido absorbedor, efectuandosc la separacion por un
medio fisico. Los gases sucios entran por la parte inferior del cquipo, donde estos fluyen
hacia arriba. Los gases limpios salen por la parle superior del equipo, como se muestra en la
figura 2.20.

La separacion de gases acidos se realiza mediante un proceso fisico de remocion (Rectisol)
que utiliza un liquido absorbente como medio de separacion, como el Ucarsol, Dow
gas/spec o Textreat, el cual separa basicamente al 1S y CO,. El flujo de TS es conducido
a un proceso para la recuperacidn de azufre, conocido como Claus, como se muestra en la

figura 2.20.

La fraccion de COS es convertida en H,S mediante un hidrolizador catalitico, que consiste
basicamente en conducir los gases a contracorricnte en una lorre empacada, con una
solucion acuosa caliente de dietanolamina.

Proceso Claus:

Es un sistema que sc utiliza para la recuperacion de azufie a partir de gas acido (I1,S). El
proceso se muestra en la figura 2.20, donde el flujo de H,S entra a un tanque separador en
donde se realiza una separacion de agua que pudicra presentarse por una condensacion, la
cual es enviada a un acumulador de reflujo por medio de bombas, micntras que el gas acido
se envia a una camara de combustion, donde es recuperado el azufie mediante las siguientes
reacciones quimicas:

H,S + 372 0; — SO, +H,0 2.56
2H,S + SO, -» 38 + 21,0 2.57
H,S +1720;, > S + 11,0 2.58

Los gases de combustion generados en la cimara de combustion sc envian a una caldera
donde se enfiian, produciendo vapor. Ei gas efluente de la caldera de recuperacion alimenta
a un condensador de azufre, donde los gases se enfifan y sustancialmente todo el azufre
producido es condensado. El azufie removido en el condensador se envia a una fosa de
azufre y los gases fluyen hacia un recalentador donde se eleva su temperatura

Los gases recatentados se envian a un convertidor, donde ¢éstos reaccionan cataliticamente,
obteniéndose azufie elemental mediante la reaccion 2.58. Los gases fluyen del convertidor al
condensador de azufie donde son enfriados y practicamente todo el azufre es condensado.
El azufre recupcrado es enviado a la fosa de azulie y los gases al recalentador, para
posteriormente enviarlos al convertidor y condensador.

Los gases residuales alimentan a un incinerador donde el remanente de azufre es arrastrado y
el H,S sin reaccionar se oxida para obtener SO:.
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Figura 2.20 Proceso de separacion de gases y recuperacion de azufre
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EVALUACION TECNICA

En el presente capitulo se realiza la evaluacion técnica para los sistemas de gasificacion y
lecho fluidizado, previamente seleccionados en el capitulo I, con la finalidad de obtener el
potencial de generacion de energia eléctrica, asi como sus parametros inherentes. Es
importante seiialar que solo se consideraron los sistemas Babcock and Wilcox, Lurgi,
Texaco y Shell, debido a que son los que cuentan con un mayor nimero de plantas
industriales instaladas.

3.1 EVALUACION DEL SISTEMA CFB

Los principales pasos a seguir en la evaluacion del sistema CFB son la evaluacion del
generador de vapor y su integracion al ciclo generador de electricidad.

3.1.1 GENERADOR DE VAPOR

La evaluacion de un generador de vapor de lecho fluidizado circulante atmosférico se
efectud mediante calculos estequiométricos, emisiones, pérdidas de energia, transferencia
de calor en las superficies intercambio térmico de la caldera y caracterizacion de ésta. Las
relaciones matematicas presentadas en esta seccion son aproximaciones obtenidas con base
en experiencias con unidades en operacion (1V).

Calculos Estequiométricos:

Proveen informacion sobre la cantidad de aire requerido para la combustion del carbén o
coque, cantidad de combustible requerido de acuerdo con la capacidad térmica de la
caldera, cantidad de material absorbente requerido para la retencion de azufie, asi como la
cantidad de solidos residuales producidos.

La cantidad de aire tedrico requerido para fa completa combustion de una unidad de carbon
(myie) esta dada por la siguiente expresion:

Muire = 11.53C +34.14(H-0/8)+ 4345+ AS 3.1

Donde A es la cantidad de aire adicional, siendo A=2.17 para la retencion de azufre y A=0
cuando el azufre no es capturado como sulfato de calcio.

La cantidad de material absorbente requerido (m,) para la retencion de azufre del
combustible esta dada por:
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100§
Mg = oo
32 x(‘at'{)}

R 3.2

Donde xcacos €s la fraccion masa de CaCO; en el absorbente y R es la relacion molar de
calcio y azufre.

La cantidad de residuos sélidos producidos por unidad de carbéon quemado fue evaluado
mediante la siguiente ecuacion:

My = [ Mgy + cen + (1-1e) Xcao | 33

Donde 1, Mg, Xca0 ¥ M SON la eficiencia de combustion, cantidad de absorbente utilizado
por unidad de carbén quemado, fraccién masica de CaO y eficiencia de combustion,
respectivamente. Siendo my.:

m, Xe. Sn_ 40m x,, ..
l'n(lw = 136 3£2' n.'mr + 56 ’*?i’gg 0} -~ ;;" + 1;4‘”’.( ! + ”'q xme 34

Donde Xine ¥ Meor SoN la fraccion masica de material inerte y eficiencia de absorcion,
respectivamente.

Emisiones:

Los productos de la combustion que se emiten al medio ambiente , como el diéxido de
carbono, nitrogeno, vapor de agua, oxigeno, didxido de azufre y ceniza volante, se evalian
en estd seccion.

La cantidad de didxido de carbono generado (meo2) por la combustion de carbon esta
referido a la produccion de carbono fijo (mw2) y por la cantidad de material absorbente
contenido en el coque (ngcpa), como se nuestra a continuacion:

X, .
mcoz =3.66C+ 13755 R TR R R
X

3.5

Cer’I

Ei vapor de agua generado (my;;0) durante el proceso de combustion, se obtienen mediante
la siguiente expresion:

Myzo = 9 H + ey Mgjee X + My + My Xl 36
Donde X, Xm, Mry €, son la fraccion masica de humedad en el combustible, fraccién
masica de humedad en el absorbente, contenido de humedad en el aire y exceso de aire,

respectivamente.

La cantidad de nitrogeno producido (imn2) se calcula mediante a siguiente expresion:
myz = N +0.768 my;. €, 37
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La cantidad de oxigeno (mg;) producido esta dado por:
Moz = O +0.2315 nggee (€2 = 1) + (1 = Near) S/2 38
La cantidad de diéxido de azufre producida es la que se obtiene por la siguiente expresion:
mgoz = 2 S (1 - Neor) 3.9
La ceniza volante contenida (m.) en los gases productos de la combustion esta dada por:

Me = My - 0.2315 My + 366 CH+HOH +mpr+my xpyt N+ O +2585(1 - noor) + 310
+ 13758 R (l + ngC().\/ X(_'_—,(‘()J) + cen ’

Donde m,,, €5 la humedad contenida en el aire seco.
Mya = Taa (14 X0} 3.11
Donde T, es la cantidad total de aire seco y se expresa por:
Taire = €4 Miire 3.12

Pérdidas de Energia:

Durante el proceso de combustion y de transferencia de calor se presentan pérdidas de
energia ocasionadas por: el contenido de humedad en el material absorbente, aire y
combustible, calcinacion, inquemados contenidos en la ceniza, sulfuracion, los gases de
escape a la atmosfera, conveccion, radiacion, calor sensible en la ceniza, ventiladores y
pérdidas no determinadas.

Las pérdidas por humedad estan referidas a la energia necesaria para evaporar el contenido
de agua en el combustible (Epcom), absorbente (Epw ) y aire (Epyi), que se evaluan mediante
las siguientes expresiones:

m h‘ ,p 0
El'wm = : 3.13
PCs
m,x hm 100
Epsor = -1 3.14
rcs
00!3;1:(,,1’"”!1‘ ,pIOO 315
Paire = ]’( ¢ .

Donde hy,, y PCS son la entalpia de vapor a la temperatura de los gases de escape y poder
calorifico superior del combustible, respectivamente.

Las pérdidas por calcinacion (reaccion endotérmica) de) material absorbente (Epeaica ¥
Epcalmg) s€ expresan de la siguiente manera:
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_ 183000x 031,
E!'cnl(‘n = = _j’_(‘S Z 316
118300x,, .\
Pealmg = — ‘:h:( oyTe 317
PCS

Las pérdidas por inquemados (Epuww) estan referidas a la cantidad de carbon e
hidrocarburos que no reaccionaron en el proceso de combustion, asi como la emision de
monoxido de carbono y se evalia mediante la siguiente expresion:

3348800x_

Eruwbur = - — - ]’)( ,’g, 3.18

Donde x. es la fraccion de carbdon contenido en las cenizas

Las pérdidas por los gases de escape secos (Epg.) €n la chinienea contienen una cantidad de
energia que no puede recuperarse, esta pérdida de energia esta dada por:

fases

Pes

100170 O gses D r

El’gc = 3 19

Donde mg,. €s la cantidad de gases emitidos a la atmosfera

Durante el proceso de combustion se forma agua por la reaccion del hidrogeno con el
oxigeno (Epw), fo cual representa una pérdida de energia, que puede ser calculada por
medio de la siguiente expresion:

001N
Pes

r 320

Epun =

En ¢l proceso de combustion se presentan pérdidas por radiacion y conveccion, que son del
orden de 0.2-0.5 % del calor total liberado.

Las cenizas contienen una cantidad de calor sensible que no puede aprovecharse (Ep) v,
por lo tanto, representa una pérdida de calor, que se evalua por:

100w (p . T
sz.“w_iW{WLﬁ 321
Donde Cppr y Te sont el calor especifico de la ceniza y la temperatura a la cual el

combustible y el absorbente son alimentados, respectivamente.

Las pérdidas no determinadas se estiman en un valor tipico de aproximadamente 1.5 % del
calor total liberado.
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En el proceso de combustion también existen ganancias de energia como lo son las
originadas por la reaccion de sulfuracion (E..) y por los ventiladores (Eq.). La sulfuracion
es una reaccion exdtermica y por lo tanto libera energia gue se cuantifica por:

1514100877,

PCS

3.22

Gsu =

Los ventiladores proporcionan una cantidad de encrgia que es del orden del 1 % de la
energia liberada por el combustible.

Transferencia de Calor en las Superficies de Calentamiento:

Permite evaluar la cantidad total de energia transferida por la combustion del coque hacia el
fluido de trabajo (agua), de acuerdo con la capacidad de fa caldera. La evaluacion de la
transferencia de energia se efectiia principalmente en dos lugares; zona de saturacion y de
sobrecalentamiento, que se encuentran contenidas dentro del hogar de la caldera. La region
de saturacion esta regida por la de fluidizacion circulante y por ello se obtiene con base en
la teoria expuesta en la seccion 2.4.1.4. las regiones posteriores a la saturacion
(sobrecalentamiento, recalentamiento y economizador) se calculan como intercambiadores
de calor convencionales, de acuerdo con lo expuesto en la seccion 2.5.2.

Caracterizacion del Hogar de Ia Caldera:

Permite dimensionar el hogar, de acuerdo con tres aspectos principales: seccion transversal,
altura y entradas a la camara de combustion. El dimensionamiento esta determinado por la
transferencia de calor, tiempo de residencia de !a fase gas-sdlido y del proceso de
combustion, como se muestra en el apéndice A

3.1.2 INTEGRACION AL CICLO RANKINE

La integracion del generador de vapor al ciclo Rankine Regenerativo con Recalentamiento,
permite evaluar al ciclo, mediante el correspondiente balance térmico, con el cual se
evaluaron los flujos de vapor requeridos, la generacion de cnergia eléctrica, asi como la
eficiencia total del ciclo. El esquema utilizado cuenta con un Recalentamiento y 6
extracciones, como se muestra en la figura 3.1, en la cual se utilizo la siguiente
nomenclatura:

Equipos: Puntos:

I. Caldera CFB I ai 23 indican las puntos de todas las

2. Turbina de alta preston entradas y salidas en los equipos.

3. Turbina de presion intermedia e my flujo total de vapor

4. Turbina de baja presion e my amg flujos de vapor en las

5. Condensador extracciones

6. Calentadores de baja presion e My flujo de vapor en el condensador
7. Deareador

8. Calentadores de alta presion

9. Bombas
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Figura 3.1 Termoeléctrica con sistema CFB.
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Los flujos de vapor (i11.) se calcularon mediante el balance de energia en la caldera,
calentadores de alta presion (C6 y C5), calentadores de baja presion (C3, C2 y Cl) y
deareador, obteniéndose un sistema de 7 ecuaciones, que se muesira a continuacion:

Caldera:

o (hy + hy = hy — hg) = (ha — h) = Qu 3.23
Calentadores de alta presién:

My (g ) + iy (ha—he)=0 324
1w (hig — hy7) + 1oy (g — hag) + 712 (hy — hae) =0 3.25

Calentadores de haja presion:
M {hya —h) — M (hiy —hyg) — m 2 (hya—hy) — 113 (hys—hya} + 11wy {hg—h21)=0 3.26

Ht w (hn - h|3) — Hta (h]z - h]3) — i\ (1111 - hn) — I3 (]112 - hn) + 1 (hz| - 327
haz) + #rys(hy —ha) =0

Htw (= M) = #1o (hyy = hig) = g (= a2} = i (hy = i) -+ on (hy, - 3.28
hz_]) + s (hn - h23) + M (llg — hn) =0

Deareador:
v (hm - |'l|5) + M (hm - h]q) + ] (hzn - h]q) + 11 (hs - hz[) ={) 329

Donde Qy; y h; son la capacidad de la caldera y entalpias del ciclo respectivamente.

La electricidad generada se estimd mediante ¢l balance de encrgia en las turbinas (W) vy
bombas (Wp), como se muestra a continuacton:

Turbinas:
Wrap = M g (h[ - hz) 3.30
Woipr = (st — #1) (ha — ha) 331

W‘rnp = (Iﬂ w— My —m \-2) (h4 - hj) + (Nf v— Mty — Hryy— \-_1) (hj - h(,) + (In = 332
Mo~ Ma—tma—mua)hg=h)+(ma— o tha— o Hig- vs) (hy =
hg) ¥+ (M — My — M — Mg — Hwa— My — M ) (hg — hg)

Bombas:
Wias = 111y (hie = is) + (v — v =t = ima) (o = ne) 3.33

Aplicando las eficiencias correspondientes de los equipos se ticne:

Wi = (Wrap Nsra + Woes st Wi 0i60m) Mimee Nt 3.34
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Wiu=Wns/np 3.35

Donde Nst, Nrwee: Nar, ¥ Nz son las eficiencias isentropicas de las turbinas, mecanicas de
las turbinas, del generador eléctrico y de las bombas, respectivamente.

Por lo tanto la energia eléctrica (W) generada por el ciclo sera:
Wir = Wy — Wy 3.36

La eficiencia total de! ciclo (W) € indice de calor neto (ICN), cominmente conocido
como “heal rate” sc expresan mediante las siguientes ecuaciones:

Netelo = W,/ QH 337
ICN = Q./ W, 3.38

Siendo Q, el calor suministrado y que se estiman por medio de la siguiente ecuacion:

Qs = (hy =)+ (i — i) (hy = Iy) 339

3.1.3 METODOLOGIA DE CALCULQ

La secuencia de calculo utilizada en la evaluacion técnica de los sistemas CFB se muestra
en el diagrama de flujo 3.1

Antes de intciar el calculo correspondiente al sistema mencionado, se debe contar con ta
siguiente informacion:

¢ Composicion quimica del combustible (analisis Gltimo) y su poder calorifico superior.

« Cantidad de combustible o la capacidad térmica de la caldera.

o Composicidén quimica del absorbente a utilizar

» Eficiencia de absorcion del azufre en la camara de combustion.

o La cantidad de aire en exceso.

s Propiedades del combustible y gases de combustion (p, Cp, k y ¢)

¢ Diametro promedio de las particulas.

* Condiciones de operacion (P y T) de sobrecalentamiento y recalentamiento.

» Eficiencias de los equipos (caldera, turbinas, bombas y generador cléctrico)

¢ Diferencias terminales de temperatura y aproximacion de drenales en los calentadores
de alta y baja presion.

¢ Condiciones del lecho y del “cluster” (datos experimentales)

e Tiempo de residencia de la lase gas-solido.



Diagrama de flujo 3.1 Sistema CFB
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En la evaluacion del sistema se analizd primero a la caldera y posteriormente su integracion
al ciclo generador de electricidad. Asi, con la composicion del combustible, composicion
del material absorbente, exceso de aire, eficiencia de combustion y de retencion de azufre
en la caldera, se obtienen las pérdidas de energia en la caldera, cantidad de gases
producidos por la combustion, cantidad de material absorbente requerido, flujo de aire
requerido, ast como la cantidad de residuos solidos producidos, de acuerdo con la seccidn
3.1.1. Con las pérdidas de energia previamente calculadas y con una capacidad térmica
propuesta {Qir), basada en equipos instalados y en funcionamiento de la caldera, se evalia
la cantidad de combustible requerido, cuyo valor debe ser lo mas aproximado posible con la
cantidad de cogque disponible en la refineria, de acuerdo con la siguiente relacion:

Qi = PCI i1 o (1 — Pérdidas) 3.40

Donde PCI y ## com 500 el poder calorifico inferior y flujo del combustible respectivamente.
Siendo PCI = PCS — 22604 H — 2581 (humedad) [kJ/kg]

El flujo de combustible, emisiones producidas por unidad de combustible utilizado,
cantidad de material absorbente, aire requerido y los sélidos producidos en la caldera se
utilizaron para obtener la cantidad de gases emitidos a la almosfera, flujo de material
absorbente y aire requeridos expresados en kg/s.

La integracion del generador de vapor CFB al ciclo generador de electricidad se realiz6 con
las condiciones de operacion del equipo (sobrecalentamiento y recalentamiento), diferencia
terminal de temperatura y aproximacion de drenales en los calentadores, condiciones dePy
T en el condensador (considerando la maxima humedad permisible por la turbina de baja
presion, aproximadamente 12%), asi como la suposicién de las condiciones faitantes del
ciclo. En primer instancia fueron calculadas las entalpias en todos los puntos del ciclo, con
los cuales se evaluaron los flujos de vapor requeridos, cantidad de electricidad producida,
eficiencia e ICN, de acuerdo con las ecuaciones expuestas en la seccion 3.1.2, considerando
las eficiencias de los equipos. En este proceso se modificaron las condiciones de operacion
(P y T) faltantes hasta que se hallaron las 6ptimas con las que sc maximizo la eficiencia del
ciclo y por ende la generacion de electricidad. Posteriormente se efectiio el balance de
energia correspondiente en las zonas de recalentamiento y del economizador, para
comprobar que no exista un cruce temperaturas entre los gascs y el fluido de trabajo. El
proceso se repitio hasta que se cumplieron con las anteriores condicionantes.

El dimensionamiento del hogar de la caldera se realizo cuantificando en primera instancia
el coeficiente global de transferencia de calor (utilizando las propiedades del gas,
combustible y condiciones det lecho), ver seccion 2.2.3, la cantidad de energia transferida
en la zona de saturacion y sobrecalentamiento (obtenida por el balance térmico del ciclo) y
con el tiempo de residencia de la fase gas-solido, de acucrdo con el apéndice A y
considerando un diametro de tubo y espaciamiento entre ellos.
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La evaluacién de los sistemas se desarrollaron en base informacion proporcionada por
PEMEX, Babcock and Wilcox, Lurgi, datos experimentales y tipicos de equipos que se
encuentran en funcionamiento. La informacion ulilizada es la que se presenta a

continuacton:

o Composicion del combustible {composicion tipica det coque, proporcionada por

PEMEX):
Componente
Carbon
Hidrégeno
Nitrogeno
Azufre
Cenizas
Oxigeno
Humedad

PCS =131 865,

185 (kJ/kg)

% peso

81,32
2,87
0,88
6,16
0,32
0,45
8,00

¢ Composicion del abosrbente (dato tipico, referencia 1V):

Componente
CaCO3
MgCOs
Materia inerte

% peso (base seca)

90
9
I

e Qu=780 MW, (B & W)y Qy = 762 MW, (Lurgi)

s e, = 20 % (dato proporcionado por B & W y Lurgi, que es de 15-25 %)

e D, =200 um (dato promedio para la operacion de calderas B & W y Lurgi de 170-250

pLmy
e Principales condiciones de operacion del ciclo:
Sistema Babcock and Wilcox Sistema Lurgi

Punto Presion (kPa) | Temperatura (K) | Presion (kI’a) Temperatura (K)

i 17 338 813,16 (540°C) {16 900 843,06 (570°C)

3 3 397 813,16 (540°C) 843,06 (570°C)

9 11

Calentadores

AD 273,16 (0°C)

DTTyp 275,93 (2,77°C)

DTTap 278,71 (5,55°C)

Neta: E1 punto ) fue tonwado cun base en las caracteristicas de Jas calderas B & Wy Lurgi (referencias 3 y R),

e Propiedades del solido (tomado con base en la referencia 1V)
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» Propiedades de los gases (tomados con base en las referencias VIl y 1X)
e t,=3 s(valor tipico con base en referencia [V)

e Condiciones del lecho y cluster:
. = 0,6 (dato experimental obtenido por Strijk, ya que a este valor se incrementa el
coeficiente {otal de transferencia de calor en 1,3 %)
vime = 1,26 m/s (dato obtenido experimentalmente, propuesto por Glicksman y que
oscila entre 1,2-2 n/s) :
L =15 m (longitud del lecho de acuerdo con B & W y Lurg))

Nota: Para el dato de 1., se sugiere ver larelerencias 3 v 7

¢ Condiciones ambientales (tomadas de datos promedio para fa region de Cadereyta en
base a los criterios de disefio de la planta combinada No. 1 de la refineria:
Presion (kPa) Temperatura (K)
97 297.04

Punos = 5,08 ¢ (2 inch) y pitch = 7,62 cm (3 inch)

3.1.4 RESULTADOS

Con base en la informacion proporcionada en la seccion anterior y la metodologia de
caleulo descrita en la seccion 3.1 3, se obtuvieron los resultados correspondientes a las
calderas Babcock and Wilcox y Lurgi, integradas al ciclo generador de energia, como se
muestran en las tablas de resultados 3.A y 3.B. Cabe sefialar que la informacion se
mostrara, de acuerdo con la Norma Oficial Mexicana NOM-008-SCFI-1993.

En la tabla 3.A se observa que para un flujo de combustible de 27,63 kg/s, una relacion
Ca/S de 2, un tiempo de residencia de 3 s, una eficiencia de combustion del 98% y una
eficiencia de absorcion de azufre del 90%, se requeriran 2 unidades (CFB-1CR), ademas de
un flujo de aire primario de 300,21 kg/s y un flujo de material absoibente de 11,82 kg/s.
Las calderas produciran 445,82 kg/s de emisiones atmosféricas (CO;, SO,, Hy0, Ny y 03),
11,05 kg/s de residuos solidos y pérdidas de energia del 11,78%, siendo sus dimensiones
requeridas por equipo de 7.5 x 15,2 x 21,4 m a su ancho, largo y altura respectivamente.
Los generadores de vapor emitiran a la atmosfera 87,5 kg/s de dioxido de carbono, 15,69
kg/s de vapor de agua, 325,74 kg/s de nitrogeno, 16,56 kg/s de oxigeno y 0,34 kg/s de
bidxido de azufie. La integracion de estos equipos al ciclo termodinamico, de acuerdo con
sus condiciones de operacion (puntos | al 9 de la tabla). requieren de un flujo de vapor total
de 256,31 kg/s y flujos en las extracciones (m . al m ), como se muestran en la tabla 3.A.
La generacion neta de electricidad en el sistema sera de 244,60 MW, siendo la eficiencia
térmica del ciclo del 32,25%. Adicionalmente se presenta la temperatura de los gases de
combustion en las diferentes zonas del generador de vapor, para corroborar que no existe
cruce térmico entre los gases y el fluido de trabajo.
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En la tabla 3.B se observa que para un flujo de combustible de 27,63 kgfs, una relacion
Ca/S de 2, un tiempo de residencia de 3 s, una eficiencia de combustion del 98% y una
eficiencia de absorcion de azufre del 90%, se requerira 1 unidad (CFB), ademas de un flujo
de aire primario de 275,48 kg/s y un flujo de material absorbente de 11,82 kg/s. La caldera
producira 445,82 kg/s de emisiones atmos{éricas (COz, SOy, H;0, N2 y 0O3), 11,05 kg/s de
residuos sélidos y pérdidas de energia del 11,78%, siendo sus dimensiones requeridas de
7.5 x 15,2 x 21,4 m a su ancho, largo y altura respectivamente. El generador de vapor
emitira a la atmosfera 87,5 kg/s de dioxido de carbono, 15,69 kg/s de vapor de agua, 325,74
kg/s de nitrogeno, 16,56 kg/s de oxigeno y 0,34 kg/s de bioxido de azufre. La integracion
del equipo al ciclo termodinamico, de acuerdo con sus condiciones de operacion (puntos 1
al 9 de la tabla) requieren de un flujo de vapor total de 267,92 kg/s y flujos en las
extracciones (M, al 1), como se muestran en la tabla 3.B. La generacion neta de
electricidad en el sistema sera de 250 MW, siendo la eficiencia (¢érmica del ciclo del
33,13%. Adicionalmente se presenta la temperatura de los gases de combustion en las
diferentes zonas del generador de vapor, para corroborar que no existe cruce térmico entre
los gases y el fluido de trabajo.

En el sector industrial existen unidades en operacion con las capacidades consideradas en el
estudio, tal es el caso de la unidad B&W (640 Tipe/h)localizada en Komsomolosky,
Ucrania y que utiliza carbéon como combustible (referencia 3), asi como la unidad de GEC
ALSTHOM (250 MW,) localizada en Francia y que utiliza carbon como combustible
(referencia 8). '
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Tabla 3.A Sistema con caldera Babcock and Wilcox.

SISTEMA CFB INTEGRADO A UNA CENTRAL TERMOELECTRICA

Flyjos (kg/s): Caldera: Flujos de vapor (kg/s): Eficiencias (%): Generacion del ciclo:
Combustible: 27,63 Capacidad: 378 MW, (2U) | m = 256,31 Nrap = 90 W, = 244,60 MW,
Absorbente: 11,82 Pérdidas : 11,78% my =21,40 nr = 90 Neiclo = 32,35 %
Aire primario: 300,07 Rel. Ca/S=2 my;=12,25 Nee = 90 ICN =3,09
Gases: 445,82 Tpo. residencia: 3 s Mmyy=35,74 NTmec = 80
Residuos sélidos: 11,05 | Dimensiones: s =535 Nee= 95

Ancho: 7,5 m s = 14,18 Neomb = 98
Largo: 15,2 m M v = 10,30 =90
Altura: 21,4 m Mabsor
Gases (kg/s) Temperatura gases (K): Condiciones de operacidn:
CO,= 87,50 Tiecho = 1 123,16 1. P=17 338kPa y T=813,16K 8. P= 48kPa
H,O0= 15,69 Teal recal. = 884,75 2. P= 3 397kPa 9. P= 11kPa
N,= 325,74 Tal. econom. = 519,85 3. P= 3397kPay T=813,16K
0,= 16,56 Tealidaatm. = 436,16 4, P= 1 053kPa
SO;= 0,34 5. P=  438kPa
6. P= 208 kPa
7. P= 195kPa
Condiclones Ambientales: Composicion del coque (% masa): Sistema con un Recalentamiento y 6 Extracciones.
Presion: 97 KPa. carbon = 81,32 cenizas = 0,32 Caldera: Babcock and Wilcox (IR-CFB)
Temperatura: 297,04 K hidrégeno = 2,87 |oxigeno= 0,45 Turbinas: ABB
Humedad relativa: 66% nitrégeno = 0,88 |humedad = 8,00 Condensador
Ubicacion: Cadereyta, Monterrey N.L. azufre = 6,16 Calentadores

Fuente: Elaboracién propia.



Tabla 3.B Sistema con caldera Lurgi.
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Flujos (kg/s): Caldera: Flujos de vapor (kg/s): Eficiencias (%): Generacidn del ciclo:
Combustible: 27,63 Capacidad: 756 MW, (1U) |m,.=26,92 Nrap = 90 W, =250 Mw,
Absorbente: 11,82 Pérdidas : 11,78 % my = 30,15 Nt = 90 MNeiclo = 33,13 %
Aire primario: 275,48 Rel. Ca/S =2 m,; = 12,39 Nt = 90 ICN=23,02
Gases: 445,85 Tpo. residencia: 3 s my; = 9,89 NTmec = 80
Residuos solidos: 11,05 | Dimensiones: My = 7,96 nee= 95

Ancho: 7,50 m m,s = 11,26 n — 98
Largo: 30,39 m mys = 12,66 comb — %0
Altura: 27,94 m Tabsor =
Gases (kg/s) Temperatura gases (K): Condiciones de operacion:
CO;= 87,50 Tieeho = 1 123,16 1. P=16 900kPa y T=843,16 K 8. P= 65kPa
H,O0= 15,69 Teal recat. = 907,31 2. P= 4 235kPa 9. P= 11kPa
N, = 325,74 Teal. econom. = 610,26 3. P= 4 235kPay T=843,16K
O,= 16,56 Teatidaam. = 436,16 4. P= 1 553kPa
SO;= 0,34 5 P= 703 kPa
6. P= 366 kPa
7. P= 195 kPa
Condiciones Ambientales: Composicién del coque (% masa): Sistema con un Recalentamiento y 6 Extracciones.
Presion: 97 KPa. carbon = 81,32 cenizas = 0,32 Caldera: Lurgi
Temperatura: 297,04 K hidrégeno = 2,87 |oxigeno = 0,45 Turbinas: ABB
Humedad relativa: 66 % nitrégeno = 0,88 | humedad = 8,00 Condensador
Ubicacion: Cadereyta, Monterrey N.L. azufre = 6,16 Calentadores

Fuente: Elaboracion propia.
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3.2 EVALUACION DEL SISTEMA IGCC

Los principales pasos utilizados en la evaluacion del sistema IGCC son la evaluacion del
sistema de gasificacion y su integracion al ciclo combinado para la generacion de
electricidad.

3.2.1 SISTEMA DE GASIFICACION

En la evaluacién de! sistema de gasificacion, se realizaron las estimaciones en el
gasificador, enfriador del gasificador, lavador hamedo, transformacion de COS a H;S,
proceso Rectisol, proceso Claus, saturador, mezclador, calentador y planta criogénica,
mediante los balances de materia y energia correspondientes a cada equipo, cuantificando
las dimensiones del equipo mas importante como lo es el gasificador.

En el gasificador los requerimientos de agua y oxigeno sc evaluaron mediante la
informacion proporcionada por los fabricantes (Apéndice B), considerando las siguientes
relaciones:

Gasificador Texaco:
11 02 = 0Xigeno (Kga/ 1000m*sc.) 1 com Po: / combustible (kgeogue/ 1000m*suc) 3.41

1 o = agua (kgye/ 1000m sae) 11 com / combustible (kgeogne/ 1000m s0) 342

Donde el subindice SGe esta referido al gas de sintesis sucio y la po, estd referida a las
condiciones de referencia de 1 atm y 25 °C.

Gasificador Shell:
m o, = oxigeno/ combustible (kg o/ K8eoque} #7 com 3.43

M o = vapor / combustible (kgnx/ k8eoque) 1 com 344

El flujo de gas de sintesis {1 sec) proviene Jel balance de materia en el gasificador y esta
dado por la siguiente expresion:

H Sge Hi com + I"u: + h 2o 345

El flujo de vapor saturado (4 ) y sobrecalentado (#7.) de alla presion, segan el esquema
comercial, se obtuvo con el balance de energia en el sistema de enfriamiento:

Enfriador Texaco:

lh\‘k;ccp‘kkAT
Mg, = -5 3.46
h, -h,
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Donde Cpsae, AT, hg vy hg son el calor especifico promedio del gas de sintesis sucio,
diferencia de temperaturas a la entrada y salida del equipo, asi como la entalpia de vapor y
liquido saturado (presion en cuestidn), respectivamente

Gasificador Shell:

rh 'i&;cC p SGe AT
Mg = —— ~ = - s 47
h, - h,
N CP AT
Mmooyt = i] e, -E"_(_’F - 7 a8
h, ~hy

Donde hl es la entalpia de vapor sobrecalentado a las condiciones de sobrecalentamiento
en el recuperador de calor.

E! flujo de agua requerido (mine) para eliminar las particulas solidas se calculo con el
balance d e energia en el lavador himedo:

lh LGe Cp Sc 'I‘c - [h mlcp sol ’I‘--ul

W —h 3.49

Myne =

LAt [JIE

Donde Te, Teot, hino7 ¥ hipasa SON la temperatura de entrada al favador humedo, temperatura
de salida de los solidos, entalpia de liquido saturade a 0.97 bar y a temperatura de pasta,
respectivamente.

La cantidad de HaS (#7:51) contenido en el gas de sintesis se estimo con el balance de
materia en el proceso de conversion COS a H,S:

Mo = Meos T M 3.50

Donde 1 cos y M s Son los flujos masicos de COS y HaS contenidos en ¢l gas de sintesis
sucio.

La cantidad de COz (M1 aw) y HaS (#x.) separado del flujo de gases se estimaron
considerando una eficiencia de separacion en el proceso Rectisol del 98%:

o= 0.98 m gz 3.51
st = 0.98 11 g 3.52

Donde mco: Y Mipsr son los flujos masicos de CO; y HaS, respectivamente. Siendo la
cantidad de gases limpios (i sa) la correspondiente al balance de materia en el proceso .
Rectisol:

Msq= M+ Meot Mot My +0.02 ment 0.02 1 st 3.53
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Donde #2y5, # co, #cia ¥ 11w sON los flujos de hidrogeno, monoxido de carbono, metano
y nitrégeno mas argon plus, respectivamente.

La cantidad de azufre recuperado () en el proceso Claus se cuantificd mediante la
siguiente expresion:

me= (094 1 )(099) " st 3.54

La cantidad de agua requerida (#s4) en el saturador se calculd mediante el balance de
energia en el saturador;

Ih sl C p Rl AT

’” saf =
h, —h

3.55

f T
Donde Cpsa, hry hyr son el calor especifico promedio del gas de sintesis limpio, entalpia de
liquido saturado y entalpia del agua (presion y temperatura del saturador), respectivamente.

La temperatura de la mezcla del gas de sintesis saturado y el nitrogeno (T.,) proveniente de
la planta de separacion de aire, asi como el flujo de gases (11 s;,), se estimaron mediante los
correspondientes balances de materia y energia en el mezclador:

MEsoy = Mg + i g 3.56

i, Cp,,, T, +ih ,Cp T,

Tw= 3.57

m L] Cp!-ilil'

Donde Cp we, st sar €5 €l calor especifico del nitrogeno, gas de sintesis saturado y promedio
de los gases totales, respectivamente.

El flujo de vapor de alta presion (i) requerido para calentar los gases totales se .
calcularén mediante el balance de energia en ¢! calentador:

Mg C p SGF AT

Moal = -
hﬁ| ~-h,

3.58

El flujo de nitrogeno (m x;) requerido en el mezclador se cuantifico mediante la siguiente
relacidn:

o =0.77 M gire 3.59
Siendo #1 4y = 41 ,,,/0.23

El dimensionamiento del gasificador se obtuvo con el tiempo de residencia del gas de
sintesis (t.) y el flujo volumétrico de los gases (Vsa.), considerando diametros tipicos de
gasificadores (¢), mediante la siguiente relacion:
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Vsoe = —— 3.60

3.2.2 INTEGRACION AL CICLO COMBINADO

La generacion de energia eléctrica se estimd con la integracion del sistema de gasificacién
al ciclo combinado, de acuerdo con la cantidad de combustible a utilizar y las condiciones
de operacion en la turbina de gas y recuperador de calor. De esta manera, se calculé el flujo
de aire requerido para la turbina de gas y los flujos de vapor generados en la caldera de
recuperacién, asi como la energia eléctrica generada por las turbinas. Los esquemas
utilizados son muy similares, aunque existen diferencias de acuerdo con la tecnologia
analizada, aunque ambos sistemas utilizan el ciclo Brayton simple y el ciclo Rankine
regenerativo con una extraccion y un recalentamiento, como se muestra en las figuras 3.2 y
3.3, en las cuales se utiliz6 la siguiente nomenclatura:

Equipos: Procesos:
1. Triturador A. Separacion de aire
2. Mezclador solido-liquido B. Conversion de COS a H,S
3. Compresores C. Rectisol
4. Gasificador D. Saturacién
S. Enfriador L. Claus
6. Lavador humedo
7. Mezclador de gases Puntos:
8. Calentador
9. Camara de combustion PiaPl2indican las entradas y salidas en los
10. Turbina de gas equipos involucrados en el ciclo Rankine.
11. Sobrecalentador
12. Recalentador Abreviaciones:
13. Economizadores
14. Condensadores e GSC.- pas de sintesis caliente
15. Recuperador de calor ¢ GSF - gas de sintesis frio
16. Turbinas de vapor e GSL.- gas de sintesis lavado (sin
17. Condensador residuos sélidos)
18. Bombas ¢ GSC.- gas de sintesis limpio (sin gases
acidos)
} * (SS .- gas de sintesis saturado

o GST.- gas de sintesis mezclado con
nitrogeno

e GSTC.- gases de sintesis totales
calentados
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3.2.2.1 Turbina de Gas

El flujo de aire requerido en la turbina de gas se obtuvo con la realizacion del balance de
energia en la cAmara de combustién, considerando que:

T~
7’(‘ = -—77;‘5 ;i|
2 i

3.61

Donde Tas, T2 y Ty son las temperaturas isentropica de salida, real de salida y de entrada al
compresor. Por lo que la cantidad de calor suministrada (q.) es:

cp(t, - T,
qs = = 1) 3.62

Mo
El flujo de aire (# 4i:.) requerido esta dado por:
n._ PCI
Mmoo = M gnes 3.63

Uiy
s

La cantidad neta de trabajo generado por el ciclo esta expresada como la energia entregada
por la turbina menos la requerida por ¢l compresor, mediante la siguiente expresion:

, ot A
CpT, 1, e

Donde Cp, re, rr y k son el calor especifico del aire, relacion de presiones del compresor,
relacion de presiones de la turbina e indice adiabatico, respectivamente.

Por lo tanto, la electricidad neta (W) generada por el turbo-generador sera:

A

Wf:'” = ]?_qt'n Umﬂ_. ;’V’ un 3 . 65

Donde n; son las eficiencias respectivas de los equipos.

Emisiones a la atmasflera

La cuantificacion de las emisiones producidas en los esquemas de gasificacion se
desarrollaron estequiometricamente, dado que el proceso de gasificacion involucra
reacciones complejas que son dificiles de cuantificar y simular; de acuerdo con las
siguientes reacciones quimicas:

CO+'120; —» CO; 3.66

CHy +20; - H,0 + CO; 3.67
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H,S + 372 02z > H, 0 + §0, 3.68
2H + '/201 —)Hzo 3.69

Cabe sefialar que en el sistema Texaco se contemplan todas las reacciones, mientras que en
el Shell no se utiliza la reaccion (3.50), esto se debe a que la composicion del gas de
sintesis no contiene CHy.

3.2.2.2 Ciclo Rankine

Esta seccion esta dividida en dos temas principales como lo son el analisis “Pinch” en el
recuperador de calor y la integracion de este equipo con el ciclo Rankine.

Analisis “Pinch™:

El analisis en el recuperador de calor tiene como objetivo la determinacion de los flujos de
vapor de alta y media presion, que entregara el equipo. El procedimiento se baso en la
realizacion de los balances de energia en cada seccion de la caldera de recuperacion, de
acuerdo con la figura 3.5,

El balance de energia correspondiente proporciona un sistema de 6 ecuaciones, que se
muestra a conttnuacion;

Sobrecalentador y evaporador de media presiin:
M yae (M = he2) + o e (hy = ha) + o vapr (e = hg} + 12 ven (hy = hy) + 370
HE v (h,'i - hgl) + (’” VAP + cm') (hﬁ - th) = gikes (‘pg (T(H - TGS)

Economizador de alta presion:
(”I vap T 11 ,_-nr) (h[‘] - hn) = M EA%CS Cpg (T‘(;] - T(H) 3.71

T(H = T.‘i:lll + ATm\ 372

Evaporador de alta presion:

(”] vap T 1 c:ll) (hgl - hﬁ) =i BASCS Cpg (’r(i2 - T(H) 373
Economizador de media presion:
(”I VAP + m v.'nl'+ VNS +m sal + g:w) (hI'Z "'hm\) =m USCS Cpg (TGS“TGG) 374
TGS = Tsnl) + ATN, 375
Evaporador de media presion:
H VMP (hg2 - hl‘Z) = BiSCS Cpg (T(H - T(iﬁ) 376
Sobrecalentadaor:
(1 uar + M) (hy = hgl) = M gases Cpg (Tt — Tann) 3.77
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Siendo h;, My y Tg son las entalpias, flujos de vapor y temperatura de los gases
respectivamente, asi como M vap ¥ 1w representan los flujos de alta y media presion

respectivamente. El flujo # vwap1 = Mear — #1 cat.
Es importante sefialar que para el caso del sistema Texaco los flujos de vapor

sobrecalentado generado en le gasificador y de vapor al gasificador son nulos, mientras que
para el sistema Shell tienen valor, debido a la forma en como operan los equipos.

T Ta

1]1

hAA

Sobrec, Recalent. Evap. Econ. Evap. Econ,
AP AP M.P. M.P.

Figura 3.5 Esquema grafico del recuperador de calor. ! “B

Integracion al Ciclo Rankine: m
Los flujos de vapor de alta y media presion requeridos en las turbinas de vapor, se

estimaron considerando el analisis "Pinch point" en la caldera de recuperacion de calor. La
extraccion de vapor (1 i) es evaluada mediante el balance térmico en el deareador, como
se muestra a continuacion:

1 (hs — hg) — 11 oo (ho — hg)= 0 3.78

Donde # vt = M yap + M ear + M vy, Si€Nd0 M v, ety M anp los flujos de vapor de alta
presion, media presion y de agua para enfriamiento para el enfriador.

La generacion de electricidad se estimo con la suma de la energia generada en todas las
turbinas de vapor menos la consumida por las bombas, que se calculé mediante el balance

correspondiente en estos equipos, obteniéndose las siguientes expresiones:

413
B““ T pELIGTEC

€
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Turbinas:
WTAP = (”’ vap + cn[‘) (hl - hz) 3.79
Wrp = #1 o (M3 — Tg) 3.80
Wonp = M1 va (ha — he) + 11y (he = hs) 3.81
Bombas:
Wi = (11 et — #11) (hg = ho) + 111 e (ho — hyo) 3.82

Aplicando las eficiencias correspondientes en los equipos, se llega a las ecuaciones 3.34 y
3.35, presentadas en la seccion 3.1.2. La energia eléctrica generada estd dada por la
ecuacion 3.36

3.2.2.3 Integracion de los sistemas

Integrando todos los esquemas, se obtiene la generacion neta de electricidad (Wgr),
mediante la siguiente expresion:

Wi = Wi + Wi — Wiens 3.83

Donde Wrcr se obtiene de la energia consumida por el compresor (relacion proporcionada
por el fabricante, apéndice B) y se expresa mediante la siguiente relacion:

Weer = Energia consumida Vi 3600/ 1000 {MW | 3.84
Donde Vg es el flujo volumétrico de oxigeno.

Finalmente la eficiencia total del ciclo e ICN, estan dados por las ecuaciones 3.37 y 3.38,
donde se sustituye W por Wy y el calor suministrado, esta dado por:

QS = M aire(s 3.85

3.2.3 METODOLOGIA DE CALCULQO

L.a secuencia de calculo utilizada en la evaluacion del sistema 1GCC se muestra en el
diagrama de flujo 3.11
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Diagrama de flujo 3.11 Sistema IGCC.
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Para efectuar la evaluacion correspondiente, se debe contar con fa siguiente informacién:
* Composicion quimica del combustible (analisis sltimo)

¢ Flujo de combustible

¢ Rendimiento del gasificador

s Propiedades del gas de sintesis (Cp y p)

¢ Condiciones de operacion de la turbina de gas

e Eficiencia de los equipos

» Tiempo de residencia del gas de sintesis

¢ Datos tipicos en una planta de separacion de aire

Con el flujo de combustible y las relaciones proporcionadas por el fabricante se obtuvo el
flujo de gas de sintesis generado, asi como el oxigeno y agua requeridos para la combustion
del coque. En el gasificador se estimaron los flujos de vapor de alta presion generados por
el enfriamiento del gas de sintesis de 1300 a 400°C, considerando que el flujo de liquido
saturado de A P. proviene del economizador del recuperdor de calor, a las condiciones que
el equipo requiere en su integracion al ciclo Rankine. En el lavador humedo se obtuvo el
flujo de agua requerido para la separacion de los solidos contenidos en el gas de sintests,
considerando que el agua se utiliza a las condiciones ambientales de la regidon. En el
proceso de transformacion de COS a H,S se calculo el flujo total de HzS contenido en el
gas de sintesis, considerando que todo el COS es convertido en H.S. En el proceso Rectisol
se estimd la cantidad de H,S v CO; separados del gas de sintests de acuerdo con los
porcentajes de separacion {(98%) reportados en la retineria de Ei Dorado (ref. 12) y Pernis
(ref. 24). En el proceso Claus se cuantifico la cantidad de azutre recuperado del flujo de
H:S, considerando que la separacion es del 99%. En el saturador se calculé la cantidad de
liquido saturado, proveniente del economizador de M.P, requerido para saturar al gas de
sintesis limpio, considerando que el gas de sintesis sale a una temperatura de 140°C de
acuerdo con los datos reportados por las refinerias citadas anteriormente. En el mezclador
se obtuvo la cantidad total de gas de sintesis que se utilizara en la turbina de gas, asi como
la temperatura a la que se mezclan el gas de sintesis saturado y el nitrogeno, considerando
que el nitrdgeno es inyectado a una temperatura de 20°C (dato tipico, proporcionado por
Shell Co.}. En el calentador de gases se cuantifico la cantidad de vapor (vapor saturado de
A P. proveniente del sistema de gasificacién) requerido para calentar los gases a una
temperatura de 271,1°C (dato tipico), considerando que en esta condicidon el contenido de
humedad del gas de sintesis total debe pasar al estado de vapor saturado o sobrecalentado.
En la planta criogénica se calculo la cantidad de aire requerido para cubrir las necesidades
de oxigeno en el gasificador, la cantidad de N, utilizado en el mezclado con el gas de
sintesis saturado, asi como la energia consumida para efectuar la separacion (Apéndice B).
Las presiones en los equipos se calcularon mediante la ley de las presiones parciales (ref.
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IX) en cada equipo y considerando la fraccidon masica del gas en cuestion (es conocida la
fraccion masica y volumétrica de los componentes del gas). La cuantificacidn se efectud en
forma inversa, es decir, del calentador de gases al lavador humedo, de acuerdo con la
presidn requerida en la cdmara de combustion de la turbina de gas.

El flujo de gases provenientes del sistema de gasificacion es utilizado en el ciclo Brayton
para su combustion, considerando que el poder calorifico del combustible se ajusto
linealmente a las condiciones de entrada en la camara de combustion de la turbina de gas.
Considerando lo anterior se evaluo la cantidad de aire requerido, ademas de la generacion
de electricidad en el ciclo y el flujo de gases emitidos a la atmésfera, de acuerdo con la
seccion 3.2.2.1. Los calculos fueron realizados de acuerdo con las caracteristicas de la
turbina de gas seleccionada (apéndice C), que se adapta mejor a las condiciones del
sistema.

Previo al ciclo Rankine se estimd la caldera de recuperacion de calor, utilizando el flujo
total de gases provenientes de la turbina de gas y la suposicion de las condiciones de
operacién en el ciclo mencionado. De esta manera, se evaluaron las entalpias en todos los

puntos_del sistema y-los flujos de vapor de alta y media presion generados en el equipo, . .

considerando su integracion a la turbina de gas y sistema de gasificacion, mediante analisis
de temperaturas entre el fluido de trabajo y los gases calientes.

En el ciclo Rankine se obtuvo la cantidad de energia eléctrica generada con las condiciones
de operacién en el sistema de gasificacion y del recuperador de calor, considerando los
requerimientos de vapor de vapor y/o agua saturada que se tengan en equipos anteriores, de
acuerdo con lo expuesto en la seccion 3.2.2.2.

Finalmente, se integraron los esquemas antes mencionados para la obtencion de la
generacion total de electricidad, asi como el indice de calor neto e indice de energia

anterior se efectud modificando las condiciones de operacion y/o cambiando la turbina de
eas hasta que se encontraron las condiciones de operacion que maximizaron la eficiencia
térmica de todo el sistema y checando que no existiera el cruce termico entre los tluidos de
trabajo y los gases calientes.

Datos uttlizados:

La evaluacion de ambos esquemas se desarrollo, conforme a la informacion proporcionada
por PEMEX, Texaco, Shell, datos tipicos y de operacion de plantas industriales, como se
muestra a continuacion:

o Composicion del combustible (ver seccion 3.1.2)

®  ri1com = 27,63 kg/s (en base a la cantidad de combustible utilizado en las calderas CFB)

+ Rendimientos en el gasificador (apéndice B)
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s Propiedades del vapor de agua y gas de sintesis (programa "Segel" para calculo de
propiedades del agua y componentes del gas de sintesis)

+ Condiciones de operacion de la turbina de gas (apéndice C)

o Eficiencias de los equipos (datos tipicos)

Turbinas; Otros equipos:
Nrap = 90 % N =85 %
nter = 90 % Nce=285%
Nror = 90 % Na: =95 %
nre = 90 %

MNTrree = 85 %
s t =2 s(dato tipico para gasificadores de corriente fluida, segin Holt Neville, EPRI)

¢ Condiciones de operacion tipicas en el sistema de gasificacion:

Sistema Texaco Sistema Shell
Condicion: Presion (kPa) Temperatura (K)  Presion (kPa) Temperatura (K)
Tﬂ:ll lav. hun 31 3, 16 3 13, 16
Ts;li saturacion 413,16 41 3, 16
Tt gasific. 4 000 1 373,16 4 000 1 173,16
Teal enfringor 4 000 673.16 4 000 1173 - 673

3.2.4 RESULTADOS

Con base en la informacion proporcionada en la seccion anterior y de acuerdo con la
metodologia de calculo presentada en la seccidn 3.2.2. se obtuvieron los resultados
correspondientes a los esquemas comerciales. Los resultados se muestran en las tablas 3.C
y 3.D, de acuerdo con la Norma Oticial Mexicana NOM-008-SCFI-1993.

En la tabla 3.C se observa que para un flujo de combustible de 27,63 kg/s, se requieren
26,91 kg/s de oxigeno y 17,11 kg/s de agua en el gasificador (Fuel Heat Recovery), el cual
producira 62,03 kg/s de gas de sintesis crudo a una presion de 40 bar y 1300 °C,. Siendo las
dimensiones del equipo 5,4 x 6,21 m en su didmetro y altura respectivamente, considerando
un tiempo de residencia de 2 s. El sistema de enfriamiento del gasificador requerira 66,11
kg/s de agua saturada para enfriar el flujo de gas de sintesis a 400 °C y producir vapor
saturado de alta presion.

En el sistema de gasificacion los gases se lavan (“scrubber”) a 40 °C y 13,3 bar y se
limpian, separando el contenido de COS y H;S, en el proceso Rectisol. En el proceso Claus
se recuperan 3,3 kg/s de azufre de la corriente de H,S separada. El flujo de gases limpios se
reduce a 44,06 kg/s y se satura a una temperatura de 140 °C y una presion de 19,2 bar con
26,83 kg/s de agua de media presion. El gas de sintesis saturado se mezcla con un flujo de
85,57 kg/s de nitrogeno (proveniente de la planta criogénica) para obtener un flujo total de
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gases de 156,46 kg/s a 66,72 °C y 15,52 bar. El flujo total de gases se calienta a 271 °C con
35,67 kg/s de vapor saturado de alta presion.

El ciclo Brayton utiliza dos turbinas de gas Mitsubishi 501 F para un flujo de combustible
de 156,46 kg/s y tienen un requerimiento de aire de 706,68 kg/s. En las turbinas se
generaran 863,14 kg/s de gases calientes a 607 "C, que se utilizan en el recuperador de
calor, el cual producira 70,48 kg/s de vapor sobrecalentado y 15,83 kg/s de vapor
recalentado a las condiciones de operacion del ciclo Rankine (puntos 1 al 6) y del sistema
de gasificacion. El sistema IGCC producira una generacion neta de electricidad de 356,4
MW con una eficiencia térmica del 41,41 % y emitira 64,75 kg/s de dioxido de carbono,
0,14 kg/s de dioxido de azufre, 43,04 kg/s de vapor de agua, 629,72 kg/s de nitrogeno,
124,57 kg/s de oxigeno y 0,93 kg/s de una mezcla nitrogeno y argon. Adicionalmente en la
tabla 3.C se presentan las temperaturas de los gases en las diferentes zonas del recuperador
de calor para corroborar que no exista un cruce térmico entre los gases y el fluido de

trabajo.

En la tabla 3.D se observa que para un flujo de combustible de 27,63 kg/s, se requieren
28,73 kg/s de oxigeno y 7,44 kg/s de vapor en el gasificador, el cual producira 63,67 kg/s
de gas de sintesis crudo a una presion de 40 bar y 1300 °C,. Siendo las dimensiones del
equipo 5.4 x 6,37 m en su didmetro y altura respectivamente, considerando un tiempo de
residencia de 2 s. El sistema de enfriamiento del gasificador requerira 13,66 kg/s de agua
saturada para enfriar parcialmente el flujo de gas de sintesis a 900 "C y producir vapor
sobrecalentado de alta presion. Este equipo también requiere de 45,03 kg/s de agua saturada
para enfriar Jos gases a 400 °C y producir vapor saturado de alta presion.

En el sistema de gasificacion los gases se lavan (“scrubber™) a 40 °C y 1543 bar y se
limpian, separando el contenido de COS y HaS. en el proceso Rectisol. En el proceso Claus
se recuperan 3,47 kg/s de azufre de la corriente de H;S separada. El flujo de gases limpios
se reduce a 56,54 kg/s v se satura a una temperatura de 140 °C y una presion de 26,33 bar
con 21,16 kg/s de agua de media presion. El gas de sintesis saturado se mezcla con un flujo
de 91,40 ky/s de nitrogeno (proveniente de la planta criogenica) para obtener un tlujo total
de gases de 169,10 kg/s a 68,38 "C y 22,50 bar. El tlujo total de yases se calienta a 271 °C
con 36,72 ky/s de vapor saturado de alta presion.

El ciclo Brayton utiliza dos turbinas de gas General Electric 9001 H para un flujo de
combustible de 169,10 kg/s y tienen un requerimiento de aire de 686,45 kg/s. En las
turbinas se generaran 855,54 kg/s de gases calientes a 621 °C, que se utilizan en el
recuperador de calor, el cual producira 90,10 kg/s de vapor sobrecalentado y 16,21 kg/s de
vapor recalentado a las condiciones de operacion del ciclo Rankine (puntos 1 al 6) y del
sistema de gasificacion. El sistema IGCC producira una generacion neta de electricidad de
318,10 MW con una eficiencia térmica del 37,41 % y emitira 71,65 kg/s de didxido de
carbono, 0,12 kg/s de dioxido de azufre, 33,06 kg/s de vapor de agua, 619,97 keg/s de
nitrogeno, 121,31 kg/s de oxigeno y 9,52 kg/s de una mezcla nitrégeno y argon.
Adicionalmente, en la tabla 3.C se presentan las temperaturas de los gases en las diferentes
zonas del recuperador de calor para corroborar que no exista un cruce térmico entre los
gases y el fluido de trabajo.
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Tabla 3.C Sistema IGCC Texaco.

e 24
Flujm (kg x,)

JNTEGRADO AL CICLO COMBINADO

i lHI[lt wlor Flijo vapor (kg/s) Eficiencias (54) Generacion del ciclo

Combustible: 27,63 [Aire.ogomea: 116,98 _(ilp.u,m.ld. M yap = 82,52 rar = 90 W, =422,70 MW,
Oxigeno: 20,91 Alregmgas: 814,71 Vowr =1 STIN6K | ity = 16,56 Nret = 90 Newlo = 43,17 %
Agua: 17,11 Nitrogeno: 85,57 Pyai =4 000 KPa | s yuon =0 Ny = 90 ICN =232
Syngas crudo: 71,51 | Syngas limpio: 50,80 | Tpo. residencia: 2s |y v = 76,22 Nrmee = 85 W = 14037 MW,
Sélidos: 0,28 Syngas calent: 167,3 | Dimensiones: Hoyea = 36,22 Mree = 95
Azufre recup: 3,80 | Gases totales: 982,01 | Diametro: 5,4 m 1 yven = 15,23 Tom = 85

(utilizados en ¢l recuperador de | A ltura: 6,21 m h 30 93 ! ]_

calor) Vsal — nrG = 00

H vgasir = =0

Flujo de gases (kg/s) | Tsatida de gases (K)

Condiciones de operacién en el ciclo

CO; = 74,63 Tgms = 880,38 Turbogas: Ciclo Rankine: Sistema de gasificacion:
S0;=0,15 Tsobree = 800,56 tp - 10 Py =10 134kPa Tenf. syngas = 673,16 K P2 = 4000 kPa
H,0 = 49,62 Tiecat = 744,00 Tenwn =1616,16 K | T, =733,16 K Taiw. =313,16 K Pn2=1232 kPa
N, =71291] Tevapar = 600,17 Tearwrn = 880,38 K P;=1 552 kPa Pea 1av = 2090 kPa
0; =143,63 Tevapmp = 488,03 Py=1 552 kPa Pai s = 1887 kPa
N+ Ar=1.07 Teconar = 517,67 P,= 596 kPa Talsm=413,16 K
'l‘ccunumMI’ = 400:20 PS = 105 kPa Tmczc!a gases 350 13K
P, = 11 kPa Pl gases = 1 552 kPa

Condiciones ambientales: gas de sintesis previo a turbogas (% mol) Sistema IGCC con gasificador Texaco.
Presién. 97 KPa Gasificador Texaco Fuel Heat Recovery.
Temperatura: 297,04 K CO=22,36 C0O,=0,10 Sisterna de separacién de aire BOC (1CO)
Humedad relativa: 66% H;=13,08 CH,=0,04 Turbina de gas Mitsubishi 501 F 1 (2 unidades)
Ubtcacién: Cadereyta, N.L. H,0 = 22,80 H,S = 0,03 Recuperador de calor

N; =40,53 N+Ar=0,51 Turbinas de vapor ABB

Fuente: Elaboracidn propia.



Tabla 3.D Sistema IGCC Shell.

® O 0000 90000000060 060000000 O O 0o 0

r]Lk_]Ob (Lt'/:,) ' Gusthcador I’ Iujo \.1pm (Iw 5) Ef'uum 15 (%) (JLHLI acion deb ciclo

Combustible:27,63 | Alreyopnica: 124,94 (‘dpacidad Hoyar = 90,10 Mrap = 90 W.=318,10 MW,
Oxigeno: 28,73 AlTCibupas: 680,45 Tewr=1 573)16K Mgy = 16,21 N = 90 Neiclo = 37,41 %
Vapor:7,44 Nitrégeno:91,40 Paasr =4 000 kPa My = 13,66 e = 90 ICN =2,67
Syngas crudo: 63,67 |Syngas limpio: 56,54 Tpo. residencia =28 | i g0 = 45,03 Nrrmee = 85 Weo = 168,66 MW,
Solidos:0,14 Syngas calen: 169,10 | Dimensiones: M yea = 36,72 roe = 95
Azufre recup: 3,47 G;\_ses totales: 855,54 | Didmetro:5,4 m M yeq— 21,92 mm"; = 85§

E:t;lll(:gadns en el recaperados de | A Jyra: (),37 m By = 21 16 nrG = 90

M vgasic =1,44

Flujo de gases (kg/s) Tm.d;l de gases (K) Condiciones de operacion el ciclo
CO,=71,65 Tyases = 894,27 Turhogzls: Ciclo Rankine: Sistema dc gasificacién:
SO, =0,12 Tsobrec = 802,46 = 23,2 P, =12 000 kPa Tenf syngas = 673,16 K
H,0 = 33,06 Trecat = 774,88 FL.“ wb = 1 699,83 K |T, =763,16 K T, = 313,16 K
N, = 619,97 Tevapar = 612,91 Tatwn =89427K  |P,=4 000 kPa Ps v =1 543 kPa
0, =121,31 Tevapptr = 338,56 P; =4 000 kPa Psal s =2 633 kPa
N+ Ar = 9,52 Teconap = 554,52 Py= 2 250 kPa Tsar s = 413,16 K
Teconommp = 401,16 Ps= 396 kPa Teal gases = 341,74 K
Pg = 11 kPa Peai gases = 2 250 kPa
Condiciones ambientales: gas de sintesis previo a turbogas (%mo) | Sistema IGCC con gasificador Shell.
Presién. 97 kPa CO=23.02 CO, = 0,02 Gasificador Shell
Temperatura: 297,04 K H, = 09,30 CH, = 0,01 Sistema de separacién de aire BOC (ICO)
Humedad relativa: 66% H,0 = 16,63 H,S = 0,03 Turbina de gas General Electric 9001 H 1 (2 unidades)
Ubicacion: Cadereyta, N.L. N, = 46,18 N+Ar = 4,81 Recuperador de calor
Turbinas de vapor ABB

Fuente: Elaboracion propia.
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ANALISIS DE RESULTADOS

En el presente capitulo fueron analizados los resultados obtenidos del capitulo III, en donde
se establece una comparacion de las tecnologias propuestas, desde el punto de vista
ambiental (emisiones a la atmasfera) y técnico (generacion de neta energia, eficiencia térmica
del ciclo e ICN). Posteriormente se recomienda el sistema que sea técnicamente mas
adecuado y que sea menos contaminante, sin descuidar los costos {aunque solo se presenta
un analisis realizado bibliograficamente).

4.1 ANALISIS COMPARATIVO

Los resultados fueron graficados de acuerdo con la cantidad de gases emitidos a la
atmosfera (figuras 4.1 a 4.5 y tabla 4.A), generacion de energia (figura 4.6), eficiencia
térmica del ciclo (figura 4.7), el indice de calor neto e indice de energia calor/electricidad
(figura 4.8), emision de solidos residuales (figura 4.9), asi como los costos unitarios (figura
4.19). En las graficas se muestran los analisis comparativos de las tecnologias con respecto a
los parametros previamente mencionados.

£.1.1 EMISIONES A LA ATMOSFERA

En las figuras 4.1 y 4.2 se muestra la cantidad de SO, emitido a la atmosfera, (expresado en
kg/s y kg/MJ yneraio FESPECtivamMENte) CON respecto a cada tecnologia, como se puede apreciar
ei nivel de SO~ emitido en los sistemas de gasificacion son menores en comparacion con los
de lecho tluidizado. esto se debe a que en la gasificacion se separa el 98% del contenido de
H-S en el was de s, mientras que en los lechos fluidizados la retencion de azufre se lleva a
cabo en un 90 %%,

La norma NOM-085-ECOL-1994 (referencia 27) establece que los niveles maximos
permisibles de emisiones de SO2 son de 0,086 kg/10°kJ para la Zona Metropolitana de la
Ciudad de Mexico (ZMCM) y 0344 kg/10°%J para regiones criticas (Guadalajara,
Monterrey, lIrapuato, Celaya, Veracruz...). La norma solo es aplicable para equipos de
calentamiento directo e indirecto por combustion, como es el caso para los sistemas de lecho
fluidizado, que corresponden al tipo de calentamiento indirecto por combustién. En los
esquemas IGCC no son aplicables estos niveles de emisiones permisibles ya que no
corresponden a ninguno de los equipos mencionados.

En la figura 4.3 se muestran las emisiones de SO, por unidad de energia liberada por el
combustible para los sistemas CFB y la marcada por la norma en la ZMCM por ser la mas
estricta. Como se puede apreciar el nivel de este gas emitido al medio ambiente es menor al
permisible marcado por la norima antes mencionada. De acuerdo con lo anterior podemos
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afirmar que las tecnologias de gasificacion cumplen con la normatividad, ya que sus
emisiones de Oxidos de azufre son menores a las de lecho fluidizado, como se puede apreciar
en las figuras 4.1 y 4.2.

MCFB (Lurgiy BAW) i

& IGCC Texaco

Flujo (kg/s)

|
|
1
j L1IGCC Shell

502

Contaminante

Figura 4.1 Emisiones de SO (kg/s)
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Figura 4.2 Emisiones de SO; (kg/MJi)
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Figura 4.3 Comparacion de emisiones de SO, con respecto a la normatividad.
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En las figuras 4.4 y 4.5 se muestra la cantidad de CO,, H20, Ny, O y N+Ar emitidos a la
atmosfera, expresados en kg/s y kg/MJ oo respectivamente. Como se puede apreciar en la
grafica los sistemas CFB emiten una mayor cantidad de CO- debido a que todo el carbono
contenido en el combustible reacciona con el oxigeno de aire, mientras que en los esquemas
de gasificacién existen diversas reacciones que forman CO, CO, y COS. EI COS se
convierte en H,S vy junto con el CO; es separado en un 98% mediante el proceso Rectisol de
la corriente de gas de sintesis, por lo que solo la fraccion de CO reacciona con el oxigeno
del aire, para formar CO, en la turbina de gas.

Las emisiones de vapor de agua, son mayores en la gasificacion, debido a que en la
oxidacién parcial se forma H, proveniente de la alimentacion de agua o vapor, segun el tipo
de gasificador, el cual reacciona con el oxigeno en la turbina de gas, formando vapor de
agua adicional a la suministrada en el proceso de saturacion, mientras que en los lechos
fluidizados existe formacion de vapor de agua por la reaccion del hidrogeno contenido en el
combustible con el oxigeno del aire, asi como la evaporacion del contenido de humedad en
el coque.

Los sistemas IGCC emiten una mayor cantidad de nitrogeno, debido a que en la turbina de
gas se tiene un elevado flujo masico de aire (814,71 y 686,45 kg/s, para Texaco y Sheil
respectivamente), que al reaccionar con el gas de sintesis libera una gran cantidad de
nitrégeno que se adiciona con el proveniente de la pianta de separacion de aire, mientras que
en los lechos fluidizados solo se libera el N, contenido en el combustible y aire de
combustion. En lo referente al oxigeno nuevamente los sistemas [GCC liberan una mayor
cantidad de este gas debido a que el flujo de aire que se requiere en la turbina de gas es tan
elevado que no todo el oxigeno reacciona con el CO, liberando una gran cantidad de
oxigeno (143.63 y 121,31 kg/s. para Texaco y Shell respectivamente). El N+Ar solo se
emite por la tecnologia en cuestion (IGCC), como se puede observar en las graficas 4.4 y
4.5.

| [MCFB (Lurgi y BEW) | |
'@ IGCC Texaco

'ZIGCC Shell

|
5
|

Flujo (kg/s)

co2 H20 N2 Q2 N+Ar
Emision

Figura 4.4 Gases emitidos a la atmosfera (kg/s)
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25

‘Wlurgi |

,E ‘mBaw il
;2 O Texaco | J
| ‘@Shell |

coz H20 N2 Q2 N+Ar
Emision

Figura 4.5 Gases emitidos a la atmosfera (kg/MJyen)

La generacion de oxidos de nitrogeno para los sistemas IGCC y termoeléctricas CFB se
obtuvieron bibliograficamente, dada la complejidad para obtenerlos tedricamente, de
acuerdo con reportes de los fabricantes y de plantas en operacion, tal como se muestra en la
tabla 4 A

Tabla 4. A Generacion de NO..

Tecnologia Combustible NOx (Ib/BTU) NOx (keg/GJ)
1 p
B&W Coque de petréleo  |= 0.1 ~ 0,043
2 : ~
Lurgi Carbon =015 ~ 0,064
Shell” Carbon = 0,06 = 0,026
4 T - -
Texaco | No especificado ~ 0,07 ~ 0,030
Faeptex: 13 Design consaderations of B&W mdustenal and wtibiy size rebeat non rebeat HR-CETS borlors™, Kavidas and Szmania, 1996,
23 The provence 240 Mue wnt the Largast CEH hoiler ready Tor operation”, Juud and Piedler, 19935
3y RCGP-Progress in a proven, versatile wnd robust lechsodaey ™, Tansen and Krewmghius™. 1990
43 Texace gasitivation progess for gascous o hquids feedstocks™ Texivo Development Corporation, 1996

En la tabla 4. A se observa que los sistemas IGCC generan una menor cantidad de NOx
(0,026-0,030 ke/GJ) con respecto a las termoeléctricas CFB (0,043-0,064 kg/GJ), debido a
que el gas de sintesis se satura para diluir la formacion de oxidos de nitrogeno en la turbina
de gas, mientras que en el generador de vapor CFB, la temperatura de operacion en el hogar
de la caldera es de aproximadamente 850°C, por lo cual la no se favorece ia formacion NO,.
En ambos casos los niveles de oxidos de nitrogeno emitidos son menores a los maximos
permisibles (0,074 kg/GI) por la norma NOM-085-ECOL-1994, con las mismas
consideraciones que para el caso del SOx.

Es importante sefialar que en dicha norma no se contempla el caso de un combustible como
el coque de petrdleo, por lo que se aproximoé al de un combustéleo con aito contenido de
azufre para el caso del SO, y carbén para el caso del NO;.
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4.1.2 GENERACION DE ELECTRICIDAD

En la figura 4.6 se muestra ia generacion neta de electricidad con respecto a cada tecnologia,
para una alimentacion de combustible de 27,63 kg/s. De acuerdo con la grafica se observa
que los sistemas de gasificacion generan la mayor cantidad de energia eléctrica con respecto
a los sistemas de lecho fluidizado, esto se debe a que la gasificacién permite su integracion a
un ciclo combinado que es térmicamente mas eficiente con respecto a los sistemas de lecho
fluidizado circulantes atmosféricos, ya que se integran al ciclo Rankine regenerativo y con
recalentamiento. Lo anterior permite suponer que son mas adecuados los esquemas de
gasificacion, lo cual es correcto desde el punto de vista técnico, aunque representa un mayor
costo de inversion, operacion y mantenimiento, que repercutira en el costo por KWh

generado.
300
250
200 |-—— R e S— J—
1%0 §— - —
100 p—— OV
50 | eenns
=]

ZFB Luig: CFB BAW WGCE Texaco WGCC Shell !

Generaclan ¢léctrica (MWe)

Tecnaiogia

Fl"UI‘El 46 Generac:on neta de electnmdad

En la figura 4.7 se muestra la eticiencia térmica del ciclo con respecto a cada tecnologia. De
acuerdo con esta grafica se observa que los esquemas de gasificacion son mas eficientes que
los de lecho Huidizado atmostéricos. por las razones expuestas en el parrato anterior.

Eficiencia (%}

CFB Lurgi CFB saw IGCC Texaco IGCC Shell
Tecnologia

Figura 4.7 Eficiencias térmicas de las tecnologias.
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4.1.3 INDICE ENERGETICO

En la figura 4.8 se muestra el indice de calor neto con respecto a cada tecnologia. Con base
en esta grafica se observa que los esquemas de gasificacion tienen un menor valor del ICN
en comparacion con los de lecho fluidizado circulante atmosféricos, lo cual significa que el
combustible es utilizado de forma mas eficiente para la generacion de electricidad. En este
indice cuanto menor sea su valor implicara un mejor aprovechamiento del combustible, ya
que representa la cantidad de energia utilizada para generar una unidad de energia eléctrica.
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‘ CFB Lurgi CFB Ba&W IGCC Texaco IGCC Shell ;

Tecnologia

Figura 4.8 1CN.

4.1.4 SOLIDOS RESIDUALES

En la figura 4.9 se muestra la generacion de solidos residuales por tecnologia, como se
puede apreciar en la yrafica los esquemas IGCC generan una menor cantidad de éstos,
mientras que en los lechos fluidizados esta generacion es elevada. lo anterior se debe a que
el material absorbente reacciona con el azufre contenido en el combustible formando sulfato
de calcio (CaSO,). por lo cual la generacion de solidos es alta, sin embargo, existen
alternativas para ¢l aprovechamiento de éstos. En el caso de los uasificadores solo existe por
la presencia de cenizas en el combustible.

12 !
10

Fiujo (kg/s)

(= S S e )

CFB IGCC

Tecnologia

Figura 4.9 Solidos residuales.
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4.1.5 COSTOS

Los costos unitarios totales de una planta IGCC y termoeléctrica CFB, de acuerdo con las
referencias bibliograficas 26 y 28, se muestran en la tabla 4 E. Es importante sefialar que
solo se consiguid informacion de las tecrnologias Lurgi, Shell y Texaco, aunque se espera
que los costos para la tecnologia B&W sean menores a los de Lurgi, ya que ésta tecnologia
no utiliza el separador de particulas ciclonico y por lo tanto no requiere el uso de la valvula
“L”. lo cual ocasiona que se tengan menos accesorios y un equipo mas compacto que se
reflejara en el costo de éste.

Tabla 4 E Costos unitarios

Tecnologia Sistema Costo ($/kw)
B&W CFB No especificado
Lurgi CFB 920"
Shell 1GCC 1274
Texaco 1GCC 1247

Netas: 1.- supoue dotares de 1994
2.- supone dolares de 1998

En la figura 4 10 se observa que el costo de una planta termoeléctrica CFB es menor en
comparacion con los sistemas 1GCC, debido a que utiliza una menor cantidad de equipos en
su sistema. En lo referente a los sistemas 1GCC, el esquema Texaco resulta mas adecuado

que el Shell.

1400

1200

1000

800 -

{3/kw)

600
400 -

200

! Lurgi Shell Texaco

Figura 4.10 Costos unitarios de diferentes tecnologias.
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4.2 CONCLUSIONES

Las tecnologias de gasificacion y lechos fluidizados son recomendables para la combustion
de combustibles con alto contenido de azufre y metales pesados, como lo es el coque de
petroleo, ya que las emisiones de contaminantes son menores a las permisibles establecidas
en las normas ambientales (SO, > 0,086 kg/ GJ y NO, > 0,074 kg/GJ), ver seccidn seccion
4.1.1, la generacion de electricidad es alta como se puede observar en fas eficiencias
térmicas de cada esquema (de 32,35 a 43,17 %), ver seccién 4.1.2, y tienen bajos indices
energéticos (de 3,09 a 2,32), ver seccion 4.1.3, de acuerdo con los resultados obtenidos en
el capitulo IIL

Técnica y ambientalmente los esquemas de gasificacion son mejores, debido a que emiten
una menor cantidad de SO (alrededor de 0,036 kg/GJ), NO; (alrededor de 0,03 kg/Gl} y
tienen una mayor eficiencia térmica (de 37,41 a 43,17 %), como se muestra en las graficas
comparativas de la seccion 4.1, aunque en cuestion de costos los de lecho fluidizado resultan
una mejor opcion (datos bibliograficos contenidos en la seccion 4.1.5), debido a que utilizan
una menor cantidad de equipos y por ende disminuyen sus costos de inversion, operacidn y
mantenimiento.

En la comparacién de esquemas comerciales para una misma tecnologia, se encontrd que
para los sistemas de lecho fluidizado integrados al ciclo Rankine, el generador de vapor
Lurgi es técnicamente mas adecuado en comparacion con Babcock and Wilcox, ya que
presenta las siguientes ventajas:

¢ Mayor generacion de electricidad (250 MW,).- por las condiciones a las cuales opera el
equipo (sobrecalentamiento y recalentamiento}.

¢ Mavor eficiencia térmica (33,13 %).- porque la generacion electrica es mayor con
respecto al otro esquema comercial.

+ Mejor aprovechamiento del combustible (ICN=3,02).- la energia liberada por el
combustible es mejor aprovechada.

Aunque el generador Lurgi presenta ciertas desventajas en comparacion con B&W como lo
son:

¢ Aspecto dimensional.- es un equipo mas voluminoso porque utiliza un banco de ciclones
para efectuar la separacion gas-solido, ademas de que utiliza otros equipos como el
intercambiador externo y valvula “L” principalmente.

¢ Mantenimiento.- cuenta con mas accesorios lo cual incrementa la operacion y
mantenimiento del equipo.

En lo referente a los sistemas de gasificacion integrados al ciclo combinado, el sistema
Texaco es técnicamente mas adecuado con respecto al Shell, debido a los siguientes
aspectos:
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¢ Consume menor electricidad en la planta de separacion de aire (140,37 MW.).- debido a
que requiere una presion mas baja en el nitrogeno que se utiliza en la turbina de gas.

¢ El gasificador no requiere el uso de vapor saturado.- fo que permite que todo el vapor
generado en el recuperador se utilice por completo en la generacidn de electricidad.

+ El sistema de enfriamiento genera una gran cantidad de vapor saturado de alta presion
(76,22 kg/s).

¢ Genera una mayor cantidad de electricidad (422,70 MW.).- existe una mayor expansion
de vapor en las turbinas de vapor, semejantes produccion eléctrica en la turbina de gas y
un menor consumo de electricidad, lo que permite obtener una mayor generacion de
electricidad.

¢ Sistema mas eficiente (43,17 %).- genera mayor energia eléctrica con menores COnsumos
de energia.

+ Bajo ICN = 232.- existe un mejor aprovechamiento de la energia liberada por el
combustibie.

Es importante sefialar que la generacion neta de electricidad esta fuertemente influenciada
por el consumo de energia en la planta de separacion de aire, por lo cual una variacion de
energia en este equipo provocard un aumento o disminucion considerable en el rendimiento
de la planta.

En el aspecto de costos, el sistema Texaco es mas adecuado en comparacion at Shell, debido
a que este sistema es menos costoso (27 $/kW), de acuerdo con la referencia bibliografica
26.

En el aspecto ambientai la tecnologia Shell es relativamente mejor en comparacion con la
Texaco debido a que las emisiones de SO. y NO; son menores (0.36 kg/GJ y 0,026kg/GJ
respectivamente), aunque en ambos casos los niveles de emision de oxidos de azufre y
oxidos de nitrogeno son permisibles en la ZMCM v en regiones criticas de México.

La norma NOM-083-ECOL-1994 no contempla el uso de combustibles solidos como el
coque de petroleo, por lo cual se establece que las emisiones producidas por este
combustible no estan normalizadas. Adicionalmente se observa que dicha norma, solo
contempla tecnologias convencionales, por lo cual un sistema de gasificacion esta excento de
la normatividad.
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4.3 RECOMENDACIONES

En la combustion de coque de petréleo las tecnologias de gasificacion y lecho fluidizado son
adecuadas, por lo tanto el uso de una en especifico estara en funcién de las necesidades y
requerimientos del proceso industrial en cuestion, aunque en el presente estudio se propone
la utilizacién del sistema de gasificacion 1IGCC Texaco a puerta de refineria, debido a que
podria establecerse una alianza entre PEMEX y CFE, para la utilizacion de este combustible
en la generacion de electricidad.

Para el caso de las tecnologias de lecho fluidizado se recomienda utilizar el sistema Lurgi,
porque tiene una mayor eficiencia térmica (33,13 %)y emite menos SO, {1.36 kg/Gl), ver
secciones 4.1.1 y 4.1.2, aunque no se descarta por completo el equipo B&W. La tecnologia
de lecho fluidizado circulante presentara un mejor funcionamiento de acuerdo con las
siguientes consideraciones.

+ Integracion a un esquema de cogeneracion.- lo cual permitira incrementar la eficiencia
térmica del ciclo y disminuir su indice energético (ICN), que son elementos de
comparacion con otros esquemas.

¢ Utilizacion de los residuos solidos en la industria de la construccion.- la materia residual
tiene propiedades semejantes a la de un cemento por lo que puede utilizarse como un
concreto de bajo grado, produccion de cemento, produccién de bloques de concreto,
produccion de ladrillos, produccion de ceramicas. estabilizacion de terrencs, como
relleno estructural ..

¢ No disposicion de los residuos en tierra o en el mar.- pueden existr problemas taies
como la fuga de polvo. esponjamiento de los residuos que afectarian la tierra de los
sitios, formacion de lexiviados (que serian altamente alcalinos), etc.

Para el caso de las tecnolouias de uasiticacion. se recomienda utilizar el sistema Texaco, por
las razones expuestas en la seccion anterior. El esquema 1GCC presentara un mejor
rendimiento si se utiliza bajo las siguientes consideraciones:

+ Integracion a un esquema de cogeneracion - lo cual permitira incrementar la eficiencia
térmica del ciclo combinado y disminuir su indices energético (ICN), que son elementos
de comparacion con otros esquemas.

# Utilizacion del nitrogeno producido en la planta de separacién de aire.- el cual permitira
obtener una mayor generacion de electricidad en la turbina de gas asi como una mayor
generacion de vapor en el recuperador de cator, ya que existira un mayor flujo de gases
calientes.

¢ No mezclado del gas de sintesis saturado y calentado con otro combustible gaseoso.- lo
cual ocasionaria una disminucion en el rendimiento térmico de todo el ciclo y de sus
indices energéticos, ya que si bien se incrementaria la generacion de energia en la turbina
de gas y recuperador de calor, se incrementaria la cantidad de calor suministrado en una
mayor proporcion.

+ Disposicion municipal de los residuos solidos.
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¢ Comercio del azufre recuperado.- lo cual permitira obtener recursos para la operacion y
mantenimiento de la planta.

¢ Realizacion de un estudio detallado de la pianta de separacion de aire para maximizar el
rendimiento del sistema IGCC.

En lo referente al aspecto de la normatividad ambiental se propone un replanteamiento de las
normas existentes (NOM-085-ECOL.-1994), con la finalidad de que sean incluidos todos los
combustibles y tecnologias posibles, debido a que se corre el riesgo de que se emitan
cantidades considerables de SO; y NO, (SO; > 0,086 kg/ GJ y NO, > 0,074 kg/GJ

respectivamente) sin que se viole la normatividad.

En lo referente al aspecto de costos se propone un analisis detallado de estos para trabajos
subsecuentes, ya que es importante contar con mayor informacion de las opciones a

desarrollar.

Finalmente, se plantea la posibilidad de integrar la gasificacion en un lecho fluidizado
circulante, es decir, desarrollar un equipo que al efectuar la oxidacion parcial del
combustible absorba e! contenido de azufre en el coque y que utilice aire como comburente,
eliminando asi el uso de la planta de separacion de aire.
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APENDICE A

CARACTERIZACION DEL HOGAR EN LA CALDERA

Seccién transversal del hogar: .

La seccion transversal alta del lecho (St) se obtiene por la relacion existente entre el calor
liberado por el combustible (Qvc) y e! permisible liberado (Qperm), de acuerdo con la
siguiente expresion:

ST = QLD / Qpcrm

Siendo Qperm un valor que se obtiene de tablas para equipos comerciales (ver referencia IV),
aunque tipicamente para sistemas de 250 Mw., el valor oscila en un rango de 3.5 1-3.76
Mw/m?®.

El ancho del hogar se expresa mediante la siguiente relacion:
Ancho = (St /2)*’

Tipicamente el ancho es de 7.5 m, de acuerdo con estudios realizados por Basu (1991), por
lo que se considero como a éste valor como limite superior.

La fongitud se determina por la relacion entre la seccidn transversal del hogar y el ancho de
mismo.

Longitud = St/ Ancho

Altura:
Asumiendo que la velocidad del nicleo (vima) excede el 50 % de la velocidad de
fluidizacion (vy), se tiene que:

Vm.‘ix =1.5 Vr

Siendo v¢ = Mg / (pg S7), considerando las propiedades del gas a la temepeartura del
lecho.

La altura del horno esta dada por:
H = vinax tc
Donde t. es el tiempo de residencia de los gases para la retencion de azufre.
La altura requerida (Hy.,) del hogar se obtiene, considerando la carga térmica a evaporar

(Qevap) ¥ €l coeficiente de transferencia de calor en las paredes de tubos (h). Asi el area de
evaporacion se determina mediante la siguiente expresion:
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Avvap = ——22__
h(n - Ts)
Donde Ty, y Ts son las temperaturas del lecho y de pared
El area proyectada (Apy) es determinada por la siguiente relacion:

A|-)ro = Aevap ! pt

3.1416(g,,,/2) +1
pitch

Donde el pt =

El 4rea requerida en la pared de tubos (Aparea) €s:
Apared = Apro = St

Considerando un area adicional del 30% sobre el area de la pared se tiene que:
Aot = Apared — Aadic

Por lo tanto la altura requerida esta dada por:

AF(J!
Hpq = ,
2(longitnd + ancho)

Es importante sefialar que si la Hiumo €5 mayor o menor que la requerida, implica que el
tiempo de residencia debe ser mayor o menor a la considerada inicialmente, segun sea el

Caso.
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GASIFICADORES Y PLANTA DE SEPARACION DE AIRE

RENDIMIENTOS DE LOS GASIFICADORES

Sistema Texaco:

Combustible Fuel-oil Residuode | Asfalto Coque de
96°API | vacio4.3° | 0°API petroleo
Relacion flujos:
combustible (kgeomb/1000NM’syngas) 329.8 346.1 357.6 400.9
vapor/agua (kguao/ 1 000N, r,) 186.9 173.1 182.0 248.3
oxigeno (Nm’oy/ 1000NM ) 241.0 245 268.0 300.3
Gas de sintesis producido (Y%emol)':
Monoxido de carbono 47.5 48.3 493 533
Hidrégeno 458 442 421 325
Dioxido de carbono 57 5.2 6.5 12.2
Metano 0.5 0.6 0.4 0.1
Nitrogeno—Argdn plus 0.2 02 0.4 0.5
H,S + COS 0.3 1.5 1.3 1.4

Fuentes: - Partiai oxidation of petroicum feedslocks by Texaco process”, Manon and Seulert, 1985 (ref. 11)
“Gasification process for maximising refinery profitability™, Falsettr, 1993,

Notas: 1) composicion expresada en base seca.

Sistema Shell:

Combustible Carbon Coque de petroleo
Relacion flujos:

Oxigeno / Combustible (kg/kg) 1.023 1.040
Vapor / Oxigeno (kg/kg) 0.219 0.259
Gas de sintesis producido (Yemol)':

Monoxido de carbono 64.38 63.90
Hidrégeno 27.90 25.83
Dioxido de carbono 2.17 3.10
Metano 0.015 0.014
Nitrégeno 5.25 5.50
H,S + COS 0219 1.59
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Fuente: “Shell coal gasification process recent resulis on low ash faedsiocks, including petroleum coke™, Phillips and Mahagaokar, 1995

Notas: 1) compaosicion expresada en base seca,
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CARACTERISTICAS DE LA PLANTA DE AIRE

La siguiente figura muestra la configuracion tipica de una planta de aire

Cortesia de BOC GASE ema lmpr ‘ryogenic Oxigen (1CO).

Esta planta tiene las siguientes caracteristicas:

Concepto Modelo ICB Modelo ICC
Energia consumida (Kwh/Nm“) 0.4-06 04-06
Consumo de agua (gpm por Nm' / hr de oxigeno) 0.2-03 02-03
Pureza del oxigeno (%) 90-98 90-98
Presion del oxigeno (KPa) ' 70 —4 000 70 -4 000

Fuente: BOC Gases (www.hoc.gases.com)




T N EEEE RN MEMNMNMN I BV BN B B B B BN BN BN B BN B BN BN BN BN BN

APENDICE C

TURBINAS DE GAS
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Modelo RPM Iy Tenrada (F) | Tsatiga (°F) [ Maire (Ib/s) | MM
ABB GT 1 22000 94 1750 963 18 0.8
ABB GT 2 22000 11.2 1950 1067 21 1.0
ABB GT 5 14000 12.2 1742 835 33 1.4
ABB GT 7 14000 12.7 2147 1027 47 3.1
ABB GT 35 3600 12.2 1530 684 199 6.3
ABBGT 10 7700 13.6 2045 9638 170 7.3
ABB GT 10 7700 14.0 2160 1008 171 8.2
ABB GT 9D 4473 8.9 1760 963 349 10.8
ABB GTX100 6600 20.0 2350 1015 264 11.5
ABB GT 8 6300 16.5 2110 973 401 13.6
ABB GT 8C 6211 15.7 2142 963 388 14.8
ABB GT 8C2 6210 17.4 2150 950 425 14.8
ABB GT 1IN 3600 12.4 1975 959 685 17.1
ABB GT 1IN 3600 133 1975 941 687 17.6
ABB GT 11N2 3600 i4.6 2095 977 813 20.96
ABB GT 11N2 3600 15.1 2093 976 827 218
ABB GT 13E 3000 14.1 2075 961 1083 30.9
ABB GT 13E2 3000 15.0 2140 977 1137 3473
ABB GT 24 3000 30.0 2300 1185 840 36.4
ABB GT 26 3600 30.0 2300 1185 1209 50.7
Aln 501KB5S 14250 93 1885 1040 34 1.7
Aln SOTIKH 14600 93 1850 1020 35 1.7
Aln 301KBS5S 14200 10.2 1975 1070 34 1.7
Aln 570 KA 11300 12.0 2130 1050 41 1.8
Aln S01KB7 14600 13.4 1970 996 44 19
Aln 501KH5 14600 11.3 2150 1155 34 2.3
Aln 57T1KA 11500 12.7 2130 1000 43 2.6
ASig ASES 41730 10.6 1719 925 8 0.3
ASig ASE40 15400 3.8 2020 1113 28 1.5
ASig ASES0A 16000 10.6 2250 1040 31 1.5
Drsr DC990 7200 12.5 1920 896 43 1.9
EGT hurrican 27245 92 2073 1116 16 1.0
EGT TB5000 7950 6.8 1670 910 46 1.5
EGT Typhoon 16500 13.0 1930 950 38 1.7
EGT Typhoon 17380 14.1 2012 958 43 1.9
EGT Typhoon 17384 14 8 2100 999 44 2.0
EGT Tornado 11085 12.1 1832 879 61 2.6
EGT Tornado 11085 11.8 1875 392 60 2.7
EGT Tempest 14045 13.2 (2107 1027 64 2.8
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MOdElO RPM Ip Tcnlmda (OF) Tsaiid.a (OF) Maire (lb/S) MM$
GE 5271RA 5100 82 |1755 971 214 57
GE 5361 5100 100 [1755 914 269 7.1
GE 5371PA 5100 100 |1765 904 272 7.1
GE M5382C 1670 8.9 (1775 960 272 7.7
GE 6531B 5100 11.7 [2020 1003 304 9.4
GE 6541B 5100 11.8  [2020 994 304 93
GE 6551B 5100 119 [2020 1001 310 9.9
GE 6561B 5100 122 2035 984 316 10.2
GE 6101FA 5100 148 (2350 1084 447 18.3
GE 7101 3600 11.8 | 1985 968 617 15.5
GE 7111EA 3600 12.4 12020 981 646 17.1
GE 7121EA 3600 12.6 12035 993 650 17.8
GE 7161EC 3600 142 [2200 1021 776 232
GE 7171EF 3600 122 [2110 996 911 245
GE 7191F 3600 137 [2300 1090 925 28.8
GE 7221FA 3600 148 [2350 1088 930 30.6
GE 7231FA 3600 254 [2390 1096 963 32.4
GE 7241FA 3600 155 |2420 1110 971 32.7
GE 9161E 3600 12.2 2020 982 895 21.3
GE 9171E 3000 123 [2055 1004 902 22.5
GE 9231EC 3000 142 [2200 1024 1136 31.0
GE 9281F 3000 13.7 [2300 1090 1332 385
GE 9301F 3000 13.7 [2300 1085 133 38.1
GE 9311FA 3000 146 |2350 1088 1339 413
GE 9331FA 3000 146 |2380 1096 1402 433
GE 9351FA 3000 146 [2420 1122 1402 46.7
GE 9391G 3000 232 [2600 1050 1510 52.5
8 260 3
GE LM500 _ 2060 1.8
GE LM1600 7000 217 12240 909 99 6.4
GE LM1600 7000 215 12250 910 102 6.7
GE LM2500PE 3000 195 12365 984 151 9.3
GE LM2500PE 3600 184 12265 982 147 8.1
GE LM2500PE 3600 19.5 12365 976 150 93
GE LM2500PH 3600 16.4 2200 978 136 9.5
GE LM2500PH 3600 17.6 | 2365 987 142 10.0
KWU V64.3 5400 16.5 [2350 988 415 16.2
KWU V64.3A 5400 162 [2390 1060 415 19.6
KWU V84.2 3600 10.6 |2075 1000 770 19.7
KWU V842 3600 11.0 [2100 1011 780 20.1
KWU V84.3 3600 15.6 |2250 933 910 28.2
KWU V84.3 3600 16.0 [2350 1024 936 31.1
KWU V84 3A 3600 16.8 12390 1040 971 32.2
KWU V84 3A 3600 169 [2450 1071 970 34.0
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Modelo RPM T, Tentrada (F) | Tuatica CF) | maipe (Ib/s) | MMS
KWU V94.2 3000 10.6 |2075 1000 1109 26.8
KWU V94 .2 3000 I1.1 [2100 1004 1124 286
KWU V94.2A 3000 14.0 2300 1062 1150 36.5
KWU V943 3000 15.6 12250 993 1310 39.4
KWU V94.3 3000 16.1 12350 1022 1349 436
KWU V94 3A | 3000 162 12390 1060 1359 456
KWU V94 3A 3000 169 2450 1071 1397 497
Mtsb MF111A 9660 128 2070 1010 106 5.5
Mtsb MF111B 9660 146 12075 979 123 59
Mitsb 501G 3600 20.0 |2600 1105 1250 45.4
Mtsb 701F 3000 17.0  |2450 1087 1435 48.5
Mtsb 701G 3000 21.0 [2600 1089 1625 62.4
Mtsb SB60 5680 12.1 11832 371 128 5.0
NvPgn PGT2 18000 12.7 11900 977 23 1.2
NvPgn PGTS5 11140 9.1 ]1900 974 54 2.1
NvPgn PGT10 7900 14.1 |1970 902 91 4.0
Sol Saturn 22120 6.7 |1630 930 14 0.6
Sol Saturn 22516 | 65 [1630 907 14 0.6
Sol Saturn 22516 6.6 |1630 940 14 0.6
Sol Centaur 14951 97 1680 819 40 1.6
Sol Centaur 14950 93 1850 960 38 1.7
Sol Centaur 14951 103 | 1880 941 41 1.8
Sol Centaur 14951 10.6 1880 918 41 1.9
Sol Taurus 14950 11.2 1860 927 45 1.8
Sol Taurus 14951  [11.7 11910 397 16 2.0
Sol Taurus 14951 120 11940 905 48 2.1
Sol Taurus 10400 150 1935 910 55 2.6
' Sol Taurus 10400 150 1935 895 58 2.8
Sol Mars | 8568 157 1935 870 32 3.7
Sol Mars 8568 1162 (1950 368 85 3.9
Sol Mars 8568 16.0 2020 93 84 472
Sol Mars 8568 176 2020 909 92 44
Turbomeca 22000 9.6 1810 941 12 0.7

Fuente: Datos obtenidos de la base de datos del programa GT PRO for Windows 1.6
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NOMENCLATURA

Letras:

Mayusculas Mindsculas
A area a constante empirica
A, factor de frecuencia c calor especifico
c concentracién d didmetro
Dg |Difusividad e emisividad
E energia de activacidn €3 exceso de aire
E, |pérdidas de energia ff factor de ensuciamiento
Hv |energia de devolatilizacién h coef. convectivo, entalpia, transf. masa
lws |enrgia radiante ho, |carrelacién empirica
ICE lindice calor/energia 3 cte. de reaccidn, conductividad térmica
ICN |indice de calo neto m masa, limite de difusién
K cte. reaccién en pirdlisis Pc |presion parcial del H,QO
L longitud Pw |presidn parcial del CO,
P presidn q calor , consumo de gas
PC! |poder calorifico inferior Goz |consumo de oxigena
PCS |poder calorifico superior r radio, reaccion
Pr namero de Pranditl le relacién en el compresor
Q cantidad de calor f constante de reaccidn
R cte. universal de los gases, relaciéon Ca/S  |n relacion en la turbina
Re |numero de Reynolds t tiempo
S superficie tc tiempo de residencia
Sc  |nimero de Schmiat v velocidad
Sh  {naomero de Sherwood X longitud, fraccion
St [distancia entre tubos
T temperaiura
U coeficiente globai tranf. calor
Un  Inimero de Nusselt
v volumen
W potencia
Y fraccién de volumen
Simbolos:
P factor de mecanismo
p Densidad
B¢ Fraccion de area
£ Parosidad del lecho
n Eficiencia
o cte. Stefan-Boltzman
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Subindices:
a asintotica B bombas
a, seccién transversai CaC03 Icarbonato de calcio
b lecho, rayo Cao oxido de calcio
bh formacion de agua co2 didxido de carbono
c cluster, carbono, cenizas, combustién, (CH4 metano
cinética controlada
cal calcinacidn, calentamiento Cco manodxido de carbono
com |combustible CcCOS
con convectivo ECRI criogénica
cp particulas mayores a Smm ER, ET |neta o total
cr cluster radiante G ganancia
d dispersa G1aG6 |puntosengasesiaf
da aire GE generador eléclrico
enf enfriamiento H20 agua
dr fase dispersa radiante H2S acido sulfhidrico
f humedad de! aire, lig. saturado H2ST acido sulfhidrico total
g Gas, vaor saturado Lc liberado por el combustible
ge gases de escape M mezcla
ap gas a particula MgCO3
i interno N+Ar nitrégeno y argon plus
ine inherte N2 nitrégeno
m media, masa, maxima, difusion Q2 oxigeno
controlada, humedad en el combustible
ma humedad en el aire seco 3 azufre
mec |mecanica SGc gas de sintesis crudo
ml humedad en el absorbente, media SGi gas de sintesis limpio
logaritmica :
n no luminosos SGt gas de sintesis total
0 externo s02 dioxido de azufre
p particula T turbina
q absorbente v1,2..6 extracciones 1a 6
qw absorbente AP P|.BP |alta, media y baja presion
r radiante 1 inicial
S superficie, suministrado, isentropica 2 final
sat saturado 1a20 puntos 1 a 20
sob sobrecalentado 99% alcanzar el equilibrio
sor abhsorbente
su sulfuracién
1 terminal
unbur linquemados
v particula, ventiladores,
vap |vaporizacién, alta presidn
vmp |media presion
vt vapor total
w pared
wa residuos solidos
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