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Introduccioén

Introduccion

En la actualidad uno de los roles fundamentales de la ciencia aplicada, en
particular de la ingenieria, es concebir tecnologias que promuevan el desarrollo
sustentable de la sociedad. Esto debe involucrar el uso racional de los recursos
naturales, el ahorro de energia y la preservacién del medio ambiente. Lo anterior
ha originado un creciente interés en la recuperacién simultanea de materiales y
energia a partir de las corrientes de desperdicios. Siguiendo esta tendencia, una
tecnologia conocida como gasificacién por arco de plasma ha buscado abrirse paso
a nivel mundial (Young, 2010) (Westinghouse Plasma Corporation, 2012) (Plasco
Enery Group Inc., 2013).

En términos generales, la gasificacién por arco de plasma consiste en la
degradacion de materiales con alto contenido en carbono (al que se hara referencia
en adelante como MAC) a una mezcla que contiene moléculas simples como CO,
CO,, H,, CH,, también conocido como gas de sintesis. Asimismo, se obtiene un
residuo vitreo, llamado slag (escoria en inglés) y que corresponde a Oxidos
metalicos y compuestos de silicio fundidos. Este proceso se efectla a temperaturas
elevadas en la presencia de una corriente de gas conductor (plasma) (Mountouris,
et al., 2006) (Lemmens, et al., 2007) en un ambiente limitado en aire, esto es en
oxigeno. El plasma se produce al pasar vapor, o bien oxigeno del aire a través de
unos electrodos. Esta tecnologia permite procesar diferentes materiales, como son:
residuos sélidos municipales, residuos de refinacién y biomasa, entre otros. Como
producto se obtiene una corriente de gas que puede utilizarse para la produccion de
amoniaco o metanol, entre otros productos quimicos. También, es posible
aprovechar la energia contenida en el gas de sintesis y generar potencia eléctrica.
Ademas es notable el impacto favorable que tiene esta practica sobre el medio
ambiente, ya que disminuye las emisiones de contaminantes a la atmodsfera vy
permite reducir la cantidad de residuos sodlidos que van ser destinados a rellenos
sanitarios.

A pesar de las bondades antes descritas, la mayoria de las empresas
promotoras de la tecnologia cuentan exclusivamente con plantas piloto y/o plantas
a pequefa escala (Young, 2010) (Moustakas & Loizidou, 2010) (E4tech, 2009) (R.
W. Beck, Inc., 2003) (URS Corporation, 2005) (NYDS and NYCECD, 2004)
(Advanced Energy Strategies, Inc., 2004) (Williams, et al., 2003). Las plantas de
proceso a nivel comercial que trabajan actualmente bajo este proceso son sélo tres;
éstas se encuentran en operacion en Japén y la India, con tecnologia de
Westinghouse Plasma Corporation (Westinghouse Plasma Corporation, 2012);
ademas, sdlo una de estas plantas tiene capacidad para tratar mas de 100
toneladas por dia de residuos. Se tiene noticia que en el Reino Unido y China se
encuentran en construccidon plantas que procesaran 1,000 ton/dia de residuos
urbanos y 150 ton/dia de biomasa respectivamente, aplicando la misma tecnologia.
Cabe destacar que en Canada y Espafa existen otras dos plantas operadas por
Plasco Energy Group, pero la tecnologia no utiliza plasma para descomponer los
residuos sino que lo utiliza para refinar productos obtenidos de una gasificacion
convencional (Plasco Enery Group Inc., 2013).
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Por otro lado, en algunos paises (entre ellos Estados Unidos), ciertos
sectores del gobierno, la industria privada y la sociedad civil prefieren no correr el
riesgo para poner a prueba la tecnologia. Ante esta situacion, es natural solicitarles
a los promotores de esta tecnologia que brinden informacion detallada para poder
tomar una posicién bajo argumentos sélidos; aun asi, la informacion proporcionada
es pobre. En cierto sentido, es posible entender que la mayor parte de la
informacién tenga caracter confidencial, pues existe una gran competencia por
ofrecer al mercado esta tecnologia, lo que se traduce en dificultades para encontrar
literatura detallada y confiable sobre la descripcidn, condiciones de operacién vy
analisis del proceso a nivel industrial; mientras que a nivel comercial, sélo se
encuentra informacion sobre la bondad del proceso. En la literatura cientifica existe
informacién sobre las condiciones de operacién en plantas piloto, pero el objetivo
principal es el estudio de la operacién del reactor, es decir, se enfoca al
dimensionamiento de equipo y, en la mayoria de los casos, la informacién sobre las
condiciones de operacidon es parcial. Por otra parte, para realizar un analisis
energético integral no se tienen resultados del acoplamiento con un ciclo de
generacion de potencia, por lo que finalmente, no se hace una evaluacion sobre la
factibilidad del proceso.

Introduccioén

Frente a este panorama, es natural que exista incertidumbre sobre la
situacion actual de este proceso. Sin embargo, esta falta de certeza es el punto de
partida para hacer una serie de estudios y analisis independientes que permitan
evaluar esta tecnologia de manera objetiva. Este trabajo propone hacer una
primera aproximaciéon al analisis de proceso sobre la gasificacion por arco de
plasma a través de un estudio termodinamico. El principal objetivo ha sido evaluar
la posibilidad de producir un excedente de energia al gasificar residuos con alto
contenido de carbono por medio de un arco de plasma acoplado a un ciclo de
generacion de potencia. Es importante mencionar que por eficiencia y practicidad,
se hace uso del simulador de procesos Aspen HYSYS (en la version HYSYS 3.2)
como herramienta de calculo.

El capitulo 1 de este trabajo describe el proceso de gasificacién y presenta a
grandes rasgos las diferentes variantes qué existen en este proceso. El capitulo 2
hace un enfoque exclusivo al proceso de gasificacion por arco de plasma. Debido a
que la factibilidad del proceso de gasificacion por arco de plasma estad ligada
directamente con la generacién de un excedente de energia, en el capitulo 3 se
describen los principales ciclos de generacion de potencia que se emplean
actualmente. En el capitulo 4 se describe cdmo se efectud la simulacion del proceso
y las herramientas que se utilizaron para los célculos en este trabajo, mientras que
el capitulo 5 se presenta la validaciéon del modelo desarrollado. En el capitulo 6 se
presenta el analisis de los resultados obtenidos. Finalmente, en el capitulo 7 se
presentan las conclusiones sobre este trabajo.
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Obijetivo y alcance

Objetivo y alcance

Objetivo:

Realizar un estudio de factibilidad técnica al proceso de gasificacién por arco
de plasma a través de un estudio termodinamico y evaluar la posibilidad de
producir un excedente de energia al gasificar residuos con alto contenido de
carbono por medio de un arco de plasma acoplado a un ciclo de generaciéon de
potencia.

Alcance:

* Proponer un diagrama de flujo de proceso para el proceso de gasificacion
de arco de plasma acoplado a un sistema de generacién de potencia, de acuerdo a
los procesos descritos por los principales promotores de la tecnologia.

* Efectuar los balances de materia y energia necesarios para efectuar el
analisis de proceso.

* Realizar la simulacién de proceso mediante un simulador comercial de
procesos (HYSYS 3.2).

* Después de generar la simulacion de proceso, proponer diferentes
escenarios para estudiar el efecto en la produccion de trabajo mediante la variacién
de algunos parametros. Los parametros que se modificaran son: alimentacién de
residuos sélidos al reactor, alimentacion de aire y vapor. Las alimentaciones en este
trabajo corresponden exclusivamente a residuos sélidos municipales generados en
el Distrito Federal y coque procedente de la Refineria Cadereyta.

* Realizar el analisis del proceso correspondiente y presentar los puntos mas
significativos observados durante el desarrollo de este trabajo.



Obijetivo y alcance
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Capitulo 1. Gasificacion

Capitulo 1. Gasificacion

1.1 Tecnologias para la conversion de compuestos con alto contenido
de carbono

En la actualidad, la conversion de materiales con alto contenido de carbono
(como se menciona en la introduccidn, se hara referencia en adelante como MAC) a
energia o productos con mayor valor agregado puede llevarse a cabo por tres vias
(Williams, et al., 2003):

* Procesos termoquimicos
* Procesos bioquimicos
* Procesos fisicoquimicos

Los procesos termoquimicos son aquéllos que operan a temperaturas
mayores de 200 °C y tienen las mas altas rapideces de reaccién. Los rangos de
temperatura usuales para este proceso oscilan entre los 370 y 540°C. La mayoria
de esos procesos se utilizan para generar potencia eléctrica como producto
principal. Los procesos termoquimicos mas conocidos son: combustion, gasificacién
y pirolisis.

Los procesos bioquimicos operan a temperaturas menores y por lo tanto
presentan rapideces de reaccidn menores. Estos procesos aceptan alimentaciones
con altos niveles de humedad pero se requiere que el material sea biodegradable.
Algunas de estas tecnologias requieren multiples etapas para la sintesis de
productos. Los productos que se producen son: potencia eléctrica, composta y
quimicos. Algunos procesos bioquimicos son: Digestion anaerdbica, digestion
aerdbica (generacién de composta) y fermentacion.

Los procesos fisicoquimicos implican la alteracion de las propiedades fisicas
de la corriente de alimentacion. Los materiales empleados deben ser fragmentados
y secados en una instalaciéon de procesamiento. El material resultante se conoce
como combustible derivado de basura (RDF por sus siglas en inglés, Refuse-Derived
Fuel). También incluyen aquellos procesos en los que se emplean aceites vegetales
y grasas animales para obtener biocombustibles por medio de reacciones de
transesterificacion.

En la Tabla 1.1 se presenta un resumen de las tecnologias mas conocidas y

sus principales caracteristicas (URS Corporation, 2005). Las Figuras 1.1 a 1.6
muestran los diagramas de proceso habituales de estas tecnologias.
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Tabla 1.1 Resumen de tecnologias

para el tratamiento de residuos

con alto contenido de carbono

Reciclado térmico avanzado

Pirélisis convencional

Pirélisis/Reformacién con vapor

Gasificaciéon convencional

Descripcion

Es un sistema que utiliza la combustién completa

de compuestos base carbono en un ambiente
rico en oxigeno.

Consiste en la degradacion térmica de

compuestos base carbono a través de una fuente

indirecta y externa de calor, en la ausencia casi
completa de oxigeno libre.

En el proceso de pirdlisis antes descrito, se agrega
una operacion para efectuar reacciones de
reformacion y asi evitar la formacion ciertos

compuestos organicos.

Consiste en la conversién de materiales
organicos en la presencia de una corriente
interna de calor en un ambiente limitado en
aire/oxigeno para producir gas de sintesis.

e} Residuos sdlidos Residuos sélidos Residuos sdlidos
=
'qé Caracteristicas de la alimentacién Combustible derivado de residuos Cualquier material organico Cualquier material organico
@
§ Bajo contenido de humedad Bajo contenido de humedad Bajo contenido de humedad
g Capacidad De cientos a 4000 TPD 165 - 300 TPD 166 - 300 TPD 800 - 1000 TPD
o
o Preprocesamiento Procesamiento fisico Procesamiento fisico Procesamiento fisico Procesamiento fisico
700 — 1,400 °C (1,300 - 2,500 °F) 400 - 900 °C (750 — 1,650 °F) 400 - 900 °C (750 — 1,650 °F) 750 - 1,400 °C (1400 - 2500 °F)
Temperatura

Tiempo de residencia Pocos segundos De segundos hasta una hora De segundos hasta una hora
- L o Presencia de oxigeno menor a la proporcion Presencia de oxigeno menor a la proporcién Presencia de oxigeno menor a la proporcién
S5 Medio rico en oxigeno PSR P L
-] estequiométrica estequiométrica estequiométrica
) . Combustién completa Reacciones de degradacion térmica Reacciones de degradacion térmica Combustion
z Reacciones Oxidacié al s al R . ficacio
£ xidacion parcial Oxidacion parcial eacciones de gasificacion
: Reformacion Reformacion Reacciones de pirdlisis
© Reacciones de reformacion
g Vapor Gas de sintesis: Hy, CO y CH4 Gas de sintesis: Hy, COy CH, Gas de sintesis
s Gas de combustion: diéxido de carbono y agua Cenizas Cenizas Escoria
> Productos de la unidad de conversién Cenizas (volantes y de fondo) Carbon Carbon

Silice Aceite de pirdlisis
Hidrégeno
Rendimiento 70 - 95% 90% 90%

Emisiones al medio ambiente

Gases &cidos
Compuestos organicos
Trazas de productos

No se producen de manera directa

No se producen de manera directa

No se producen de manera directa

Sistemas de control de emisiones y
procesamiento

Sistemas de control de combustion

Geometria del horno
Sistemas de reduccion no catalitica en caldera
Camara de filtros (bag house)
Depurador de gases
Carboén activado secundario

Pretratamiento del gas de sintesis
*Tratamiento después de produccién
Sistemas de control de combustion
Geometria del horno
Sistemas de reduccion no catalitica selectiva
Camara de filtros (bag house)
Inyeccion de carbon activado
Depurador himedo de gases
Depurador seco de gases
Camara de filtros final

Pretratamiento del gas de sintesis
*Tratamiento después de produccion
Sistemas de control de combustién
Geometria del horno
Sistemas de reduccion no catalitica selectiva
Camara de filtros (bag house)
Inyeccién de carbon activado
Depurador himedo de gases
Depurador seco de gases
Camara de filtros final

Sistemas de control de combustion

Geometria del horno
Sistemas de reduccion no catalitica selectiva
Céamara de filtros (bag house)
Inyeccién de carbon activado
Depurador himedo de gases
Depurador seco de gases
Céamara de filtros final

Productos de la unidad de postconversion

Productos sélidos

Productos sélidos
Alquitran

Aceite de pirolisis

Gas de sintesis

Limpieza y tratamiento después de conversién

Posibles productos después de tratamiento

Yeso
Metales
Acido clorhidrico
Recuperacioén de azufre
Base para caminos y material de construccién

Combustibles
Aditivos para material de construccion
Carbén activado
Metales

Tejas
Limpieza con chorro de arena cortante
Ladrillos de ceramica
Piedras para pavimento
Metales (en algunos tipos de gasificacion)

Produccién

Unidad de produccién

Generacion de energia eléctrica

Generacion de energia eléctrica

Quimicos

Generacioén de energia eléctrica

Quimicos

Generacion de energia eléctrica

Quimicos

(contintia

en la pagina siguiente)
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Tabla 1.1 Continuacion

Gasificacién/Pirélisis

Gasificacién con arco de plasma

Descripcion

Parecido al proceso de gasificacion antes descrito, las reacciones se efectian en un
reactor diferente de acuerdo a su caracter.

Consiste en el uso de corriente alterna y/o corriente directa a través de unos
electrodos, con inyeccion de vapor y/o/u oxigeno/aire para producir gas conductor
eléctrico

Tiene una amplia gama de alimentaciones:

Tiene una amplia gama de alimentaciones:

o
€
.g Caracteristicas de la alimentacion Biomasa, carbén y coque Biomasa, carbon y coque
% Bajo contenido de humedad Bajo contenido de humedad
o
g Capacidad 800 - 1000 TPD Por arriba de 83 TPD
E Preprocesamiento Procesamiento fisico Procesamiento fisico
Temperatura Pirdlisis: 400 — 900 °C (750 — 1,650 °F) Por encima de los 3000 °C (5,400 °F)
P Gasificador: 750 - 1,400 °C (1400 - 2500 °F)
Tiempo de residencia
5 De acuerdo al caracter de las reacciones se efecttian en un reactor diferente Presencia de oxigeno menor a la proporcién estequiométrica
g Combustion Reacciones de gasificacion
2 Reacciones Reacciones de gasificacion
8 Reacciones de pirdlisis
g Reacciones de reformacion
2 Gas de sintesis Gas de sintesis
2 Cenizas Escoria
=] Productos de la unidad de conversion Carbon Metales
Escoria
Rendimiento Casi 100%

Limpieza y tratamiento después de conversion

Emisiones al medio ambiente

No se producen de manera directa

No se producen de manera directa

Sistemas de control de emisiones y procesamiento

Sistemas de control de combustion

Geometria del horno
Sistemas de reduccién no catalitica selectiva
Camara de filtros (bag house)
Inyeccion de carbon activado
Depurador himedo de gases
Depurador seco de gases
Céamara de filtros final

Sistemas de control de combustion

Geometria del horno
Sistemas de reduccién no catalitica selectiva
Camara de filtros (bag house)
Inyeccién de carbon activado
Depurador himedo de gases
Depurador seco de gases
Camara de filtros final

Productos de la unidad de postconversion

Gas de sintesis

Gas de sintesis

Posibles productos después de tratamiento

Tejas
Limpieza con chorro de arena (sandblasting)
Ladrillos de ceramica
Piedras para pavimento
Metales (en algunos tipos de gasificaciéon)

Tejas
Limpieza con chorro de arena (sandblasting)
Ladrillos de ceramica
Piedras para pavimento
Metales (en algunos tipos de gasificacién)

Produccién

Unidad de produccién

Generacion de energia eléctrica

Quimicos

Generacién de energia eléctrica

Quimicos

12
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Reciclado térmico avanzado

Generacidn Energia
de energia eléctrica
Residuos Amaniaco
sdlidos Wapor
Carbén ﬂ
activado
y cal
Caldera con
) control de MOy Sisterna de
Prncesgmlentu Conducto de ——— control de —
fisico alimentacidn emisiones
y rejilla U
Chimenea
Yesn Cenizas
Metales ; volantes
2 g Cenizas de
Yidrio fond
Fapel i nnens
Plasticos HC
Combustible derivado canc.

de residuos

Figura 1. 1 Diagrama del proceso de reciclado térmico avanzado

Pirélisis para generacién de energia eléctrica y quimicos

Residos sdlidos

Chimenea
P ient :
roc;girgmn . Sisterna de
Qixidante control de
térmico ermisiones
Residos
procesados
Gas de
sintesis
0 -
Reactor de Agua de liguico o2 Generacidn
pirdlisis Lt | apagado/ | Refinacidn de energia
750-1650 °F Condensadar Gas de 0 guimicos
sintesis
limpio
hetales
idrio
Papel
2t Cluirnicos
Plasticos Alquitran
Cenizas, cathdn, metales y silice Hiaaidepesady Eper_gla
eléctrica

Figura 1. 2 Diagrama del proceso de pirélisis convencional
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Pirélisis de con reformacién para generacién de energia
Calor indirecto a partir
de la combustidn Aceite de
Residuos de un combustible pirdlisis
sdlidos 0 aceite de pirdlisis , — o
Gas de
Residuos Gas de E]!nte_sm
) procesados Re_a?t_or de sintesis meg Generacidn
Pracesamiento e | pirdlisis 1 e erardta
figico 750-1650 *F 4
B Gas de |_|
Carbdn sintesis
Metales Cenizas
idrio
Papel Refarmadar
Plésticos = devapor
Chimenea
“apar
Figura 1. 3 Diagrama del proceso de pirdlisis con reformacion
Gasificiacion convencional para produccion de energia o quimicos
Alre u
Residuos .
oxigano
sélidos =
Residuos Gas de
Gas d 3 ;
] procesados si:tses?s Sist 4 sintesis
Procesamianta Gasificadar ' ?mlad ® limpio Produccidn
fisico 1400-2500 °F s de quimicos
:} = Generacidn
:} de energia
i Maguina de
hetales :j —_— combustidn
T | ;
Papel i g tains U s
F'IésFt]icos Escoria :‘: 'i:r :
T il
il il
1] il
— — — —— — il i
r s | :i |_| Chimenea
1
l Generacitin l — iy
| de energia | | d
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Figura 1. 4 Diagrama del proceso de gasificacion convencional
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Figura 1. 5 Diagrama del proceso de pirdlisis con gasificacion
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Figura 1. 6 Diagrama del proceso de gasificacion con arco de plasma
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1.2. Gasificacion

La gasificacion es la conversion de un material con alto contenido de carbono
(sustrato carbonoso) a combustible (gas de sintesis) en un ambiente limitado de
aire u oxigeno (Higman & van der Burgt, 2003) (Rezaiyan & Cheremisinoff, 2005).
Esencialmente, consiste en la oxidacion parcial de combustibles (compuestos de
carbono) en presencia de una cantidad de oxidante menor a la requerida para
alcanzar la combustion estequiométrica. Basicamente, parte del combustible se
oxida para proveer la cantidad de energia térmica necesaria para gasificar al resto
de la alimentacion (gasificacidon auto-térmica), como es el caso de la gasificacion
en presencia de aire, o se suministra energia por una fuente térmica externa, como
en el caso de la utilizacion de un arco de plasma. El resultado es un gas
combustible de alta temperatura que contiene grandes cantidades de productos
oxidados parcialmente y que tienen valor calorifico (gas de sintesis compuesto por:
CH4, CO, H; y H;0), en contraste con lo que produce una combustion directa
convencional que sélo produce una corriente de gas de combustiéon (CO, y H,0) a
alta temperatura. En la gasificacidn, el contenido orgdnico del desperdicio se
convierte principalmente en monoéxido de carbono, hidrégeno y cantidades menores
de metano, aunque este gas de sintesis generalmente se encuentra contaminado
por productos no deseados como particulas, alquitran, metales alcalinos, cloruros y
sulfuros (Arena, 2012).

1.2.1 Reacciones

La gasificacion de compuestos con alto contenido de carbono comprende una
secuencia sucesiva de reacciones endotérmicas y exotérmicas que se describen a
continuacion (Arena, 2012) (de Souza-Santos, 2004):

* Calentamiento y secado: Se produce a temperaturas de hasta
aproximadamente 160 °C; conforme la alimentacion (residuos sdlidos con alto
contenido de carbono) se calienta, absorbe calor e incrementa su temperatura
hasta que se produce la evaporacién del agua contenida en la misma.

* Devolatilizacion (pirdlisis o descomposicion térmica): Se produce a
temperaturas de hasta aproximadamente 700 °C, involucra reacciones de craqueo
térmico y transferencia de calor y masa; dando lugar a la liberacién de gases
ligeros (tales como H,, CO, CO,, CH4, H,O y NHs3), alquitran (condensado de
hidrocarburos que es liberado de la matriz sélida carbonosa como gas y liquido en
forma de neblina) y el subcoque (es el residuo carbonoso también conocido como
char). Una porcion de los volatiles participan como materia prima en las reacciones
posteriores de gasificacion y combustién, y también son parte del gas de sintesis
efluente de este proceso, como se describe esquematicamente en la Figura 1.7. La
composicion, las cantidades y caracteristicas de las especies quimicas liberadas en
la devolatilizacion (no necesariamente en una sola etapa) dependeran de varios
factores, principalmente la composicion original y la estructura de los residuos,
temperatura, presion, la composicion de la atmdsfera que rodea a los residuos vy la
rapidez de calentamiento impuesta por el tipo de reactor en particular. Se debe
enfatizar que la devolatilizaciéon libera muchos componentes y se requiere
hidrégeno para efectuar los enlaces moleculares en varios de ellos: Entonces, la
devolatilizacion agota el hidrogeno de la matriz carbonosa del residuo.
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Figura 1. 7 Esquema de las etapas de pirdlisis, gasificacion y combustion (tomado de Arena,
2012)

* Gasificacién y combustién: Un considerable numero de reacciones
quimicas, que se producen en un ambiente reductor, es decir, con una proporcion
de oxigeno notablemente mas baja (de 25 a 50%) que la necesaria para una
oxidacion estequiométrica. Como se indica en la Tabla 1.2, en un proceso de
gasificacion auto-térmica la oxidacidn parcial del gas combustible, vapores y carbon
junto con una cantidad controlada de aire (u oxigeno o aire enriquecido de oxigeno)
proporciona el calor necesario para el cragqueo térmico de alquitranes e
hidrocarburos. Asi como para la gasificacion del carbono por medio de vapor o
dioxido de carbono, y luego para mantener fija la temperatura de operacion del
gasificador. En cuanto a la entalpia de las reacciones 1, 2 y 3, en la Tabla 1.2, se
puede deducir que en los procesos de gasificaciéon auto-térmica, aproximadamente
el 28% del valor calorifico del carbono “se invierte” en la produccién de CO para
obtener que el 72% restante del valor calorifico del carbén se conserva en el gas.
Puesto que el combustible contiene también algo de hidrégeno, el porcentaje de
calor en el combustible original que estd disponible en el gas, se encuentra
generalmente entre 75 y 88%. Si este valor fuera soélo del 50% o menos, la
gasificaciéon probablemente no seria un proceso de interés para el procesamiento
del carbon, la biomasa y los residuos. Por el contrario, en un proceso de
gasificacion con fuente externa, el calor requerido por el proceso endotérmico se
proporciona a partir de recursos externos mediante el uso de materiales de alta
temperatura, a través de la combustién de carbon o de los gases por separado o
mediante la utilizacion de un arco de plasma. Las reacciones de gasificacidon
especificas son aquéllas que tienen lugar entre los residuos soélidos (carbdén) y gases
excluyendo el oxigeno.

Hay una gran cantidad de reacciones de gasificacion pero es posible separar

tres tipos de reacciones de gasificacion independientes (Tabla 1.2): la reaccidon
agua-gas, la reaccién Bouduard y la hidrogasificacion.

17



&

En las secciones del gasificador, donde no hay mas carbono sélido, las
reacciones se reducen a sélo dos: desplazamiento agua-gas, que es la combinacion
de las reacciones agua-gas y Bouduard, y la metanizacion, que es la combinacion
de las reacciones agua-gas e hidrogasificacién. Esta es una descripcién simplificada,
ya que otros componentes (H, N, O, S, etcétera) podrian participar como reactivos
y productos. Es evidente que la mayoria de las especies de las reacciones de
gasificacion se encuentran en sus formas reducidas o menos oxidadas, tales como
CO en lugar de CO;, H; en lugar de H,0, y, para los otros elementos, H,S en lugar
de SO,, y NH; o HCN en lugar de NO u otros 6xidos. Por otra parte, la ausencia de
una atmosfera oxidante elimina uno de los pasos del mecanismo de sintesis de
dioxinas y reduce considerablemente su formacién. Todas estas reacciones de
gasificaciéon, con excepcion de las reacciones de oxidacién, son reacciones al
equilibrio. De acuerdo a algunos autores (Arena, 2012), en la mayoria de los
procesos de gasificacion la composicidn final esta determinada por las rapideces de
reaccion y por la presencia de efectos cataliticos (esto es importante para las
reacciones de descomposicion del alquitran) mas que por el equilibrio quimico en
tiempo infinito. Sin embargo, otras fuentes (Higman & van der Burgt, 2003)
(Mountouris, et al., 2006) (Minutillo, et al., 2009) mencionan que en reactores de
gasificacion donde las temperaturas de operaciéon se encuentran por encima de los
800 °C, las rapideces de reaccién son lo suficientemente altas y que aplicando el
modelado del reactor basado en el equilibrio termodindmico proporciona resultados
cercanos a la realidad.

Capitulo 1. Gasificacion

Tabla 1.2
Principales reacciones en fases homogénea y heterogénea durante el proceso de gasificacion
Reacciones de oxidaciéon Descripcion
Ecuacion 1: C+ 1% 0, ->CO -111 MJ/kmol  Oxidacion parcial del carbono
Ecuacion 2: CO + %2 0, > CO; -283 MJ/kmol Oxidacién del mondxido de carbono
Ecuacion 3: C+ 0; > CO; -394 MJ/kmol Oxidacion del carbono
Ecuacion 4: H, + 2 O, > H>,0 -242 MJ/kmol Oxidacion del hidrogeno
Ecuacion 5: CoHm + n/2 02 ¢ nCO + m/2 H, Exotérmica Oxidacién parcial de CnHm
Reacciones de gasificacion relacionadas con vapor
Ecuacién 6: C + H,0 & CO + H» +131 MJ/kmol  Reaccién agua-gas
Ecuacion 7: CO + H,0 ¢ CO; + Hy -41 MJ/kmol Reaccidn de desplazamiento agua-gas
Ecuacion 8: CH4 + H20 & CO + 3 H» +206 MJ/kmol  Reformacién con vapor del metano
Ecuacion 9: CoHm + NH,0 < nCO + (n + m/2)H; Endotérmica Reformacion con vapor
Reacciones de gasificacion relacionadas con hidrégeno
Ecuacion 10: C + 2H; ¢> CH,4 -75 MJ/kmol Hidrogasificacion
Ecuacién 11: CO + 3H; ¢ CH4 + H,0 -227 MJ/kmol Metanizacion
Reacciones de gasificacion relacionadas con diéxido de carbono
Ecuacion 12: C + CO, ¢« 2CO +172 MJ/kmol  Deshidrogenacion
Ecuacién 13: CnHm + NnCO, <> 2nCO + m/2 H, Endotérmica Reformacién en seco
Reacciones de descomposicion de alquitranes e hidrocarburos
Ecuacion 14: pC«Hy > qCiHm + rH> Endotérmica Deshidrogenacion
Ecuacién 15: CoHm > nC + m/2 Hy Endotérmica Carbonizacion

Nota: CxH, resentan alquitranes y, en general, los fragmentos pesados del combustible producidos por craqueo
térmico y CyHm reprenta los hidrocarburos con un nimero menor de cabonos y/o mayor insaturaciéon que
CiHy.

De cualquier forma, el modelado sobre la base del equilibrio termodindmico
de los principales componentes gaseosos y de carbono indica tendencias
importantes para los gasificadores convencionales comercialmente disponibles.

* A bajas temperaturas (es decir, alrededor de 600 ° C), el carbono y el
oxigeno existen preferentemente como didxido de carbono y residuo carbonoso
(char), es decir, la conversion del residuo carbonoso es menor.

* En altas temperaturas, si hay un exceso de carbono, el diéxido de carbono
se descompone para formar mondxido de carbono; ademas el oxigeno prefiere
reaccionar con el carbono (para formar CO y CO,) en lugar de combinarse con el
hidrogeno para formar agua (asi que el contenido de hidrégeno aumenta a
temperaturas mas altas).
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* El metano y otros hidrocarburos tienden a descomponerse a temperaturas
por encima de 600 °C: esto también puede implicar una disminucidon notable del
contenido de alquitrdn pero sélo para una temperatura mayor a 1000 °C. De
cualquier forma, un gasificador libre de alquitran no existe, y la remocién y/o
conversion de alquitran se requiere en la mayoria de los casos.

Capitulo 1. Gasificacion

* Residuo carbonoso (char) esta presente incluso en altas temperaturas, vy el
carbono no convertido se descarga en la ceniza rechazada, lo que implica pérdida
de eficiencia de conversion.

1.2.2 Tecnologias para la gasificacion

Existe una gran variedad de sistemas de gasificacién y la principal diferencia
entre ellos radica en el tipo de reactor empleado. A continuacion se mencionan los
reactores mas conocidos (Higman & van der Burgt, 2003) (Rezaiyan &
Cheremisinoff, 2005) (Arena, 2012):

* Reactor de lecho movil en contracorriente (updraft fixed bed)

* Reactor de lecho movil en paralelo (downdraft fixed bed)

* Reactor de lecho fluidizado burbujeante (bubbling fluidized bed)
* Reactor de lecho fluidizado circulante (circulating fluidized bed)
* Reactor de lecho arrastrado (entrained flow)

* Reactor de horno rotativo (rotary kiln)

* Reactor con arco de plasma

A continuacién se describe brevemente cada tipo de reactor:

En el reactor de lecho mévil en contracorriente, la Residuos
alimentacion se introduce por la parte superior del slufe
reactor, y desciende de forma lenta para reaccionar con
el aire, oxigeno y/o vapor que fluyen en contracorriente a
través del lecho. En su camino descendente, el carbon
experimenta de forma sucesiva los procesos de secado
calentamiento, pirdlisis, gasificacion y combustion. Las
cenizas pueden extraerse secas o fundidas. El efluente
gaseoso tiene baja temperatura (400 - 650 °C), y
contiene cantidades importantes de alquitranes y aceites.

Gas

Cenizas Aire/Coigeno

Figura 1. 8 Reactor de
lecho moévil en
contracorriente

En el reactor de lecho movil en paralelo, la
alimentacién se introduce por la parte superior del
reactor; la entrada del aire, oxigeno y/o vapor también
puede ser por la parte superior del reactor o por los
costados del mismo, por lo que alimentacion y gases
viajan en la misma direcciéon. En su camino descendente,
el carbon experimenta de forma sucesiva los procesos de
secado  calentamiento, pirdlisis, gasificacion vy
combustién. Una parte de la alimentacidon se quema,
cayendo a través del cuello del reactor y se forma una
capa de residuo carbonoso a través de los cuales los Figura 1. 9 Reactor de
gases tienen que cruzar. Las cenizas pueden extraerse  'echo movil en paralelo

Cenizas
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secas o fundidas. Esto asegura una buena calidad del gas
de sintesis, el cual sale por la base del reactor, junto con
la ceniza que se recolecta en una rejilla.

En el reactor de lecho fluidizado burbujeante, los
residuos combustibles se alimentan por la pared lateral
del reactor. Luego, se hace pasar a través del lecho una
corriente ascendente de aire, oxigeno y/o vapor, donde
la alimentacién sdlida queda suspendida mientras se
efectia la reaccion. La temperatura de operacion es
inferior a la temperatura de fusion de las cenizas (900 -
1,050 °C) para que éstas se puedan recuperar sin que
estén fundidas. La corriente de gas de sintesis fluye por
la parte superior del reactor. Este reactor puede ser
presurizado.

En el reactor de lecho fluidizado circulante, los
residuos combustibles se alimentan por un costado del
reactor. Luego, se hace pasar a través del lecho una
corriente ascendente de aire, oxigeno y/o vapor, donde
la alimentacion sodlida queda suspendida mientras se
efectla la reaccion. Luego, la mezcla de gas de sintesis
y finos se separan a través de un ciclén, donde los
s6lidos retornan al reactor. La temperatura de
operacion es inferior a la fusion de las cenizas del
combustible (900 - 1,050 °C) para que éstas se
puedan recuperar sin que estén fundidas. Este reactor
puede ser presurizado.

En el reactor de lecho arrastrado, el carboén vy los

agentes gasificadores fluyen en la misma direccion a

velocidades superiores a las que se dan en los otros tipos

de gasificadores. La alimentacién de residuo pulverizado,
gue puede ser seca o humeda, se realiza a través de
guemadores de oxidacidon parcial. La temperatura de
operacion es elevada (1,250 - 1,600 °C), y las cenizas se
extraen fundidas por la parte inferior del reactor.

Gas de sintesis

Aire/Chageno
W apor
Figura 1. 10 Reactor de
lecho fluidizado burbujenate

Vapor

Figura 1. 11 Rector de lecho
fluidizado burbujeante

Residucs
solidos

W apor h‘*&.”f Criigano

Gasde
sintesis

Figura 1. 12 Reactor de
lecho arrastrado
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El reactor de horno rotativo cumple dos
objetivos: mover sélidos dentro y fuera de una
zona de reaccion de alta temperatura vy
mezclar los sdlidos durante la reaccién. Este
proceso consiste de dos etapas, primero se
gasifica el desperdicio a 450°C donde se
obtiene gas de sintesis y residuo carbonoso,
después se separan los sélidos carbonosos,
particulas metdlicas y el gas. El residuo
carbonoso pasa a una camara de combustion
donde se quema a una temperatura de
1,300°C, calentando aire que se utiliza
posteriormente en el gasificador.

En el reactor de plasma, los residuos se
colocan dentro del gasificador y se ponen en
contacto con un plasma generado
eléctricamente, usualmente a presion
atmosférica y temperaturas de 1,000 - 5,000
°C. La materia organica se convierte en gas de
sintesis de alta calidad y la materia inorganica
se vitrifica en escoria inerte. La gasificacion usa
antorchas o arcos, con sus respectivos procesos
sucesivos de limpieza del gas de sintesis.

Figura 1. 13 Reactor de horno rotativo

Riesiduos Gas de
=alidos sintesis

Arco de
plasma

Escoria

Figura 1. 14 Reactor de plasma

La Tabla 1.3 presenta un resumen de las tecnologias mds conocidas de

gasificacion y sus principales caracteristicas.
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Tabla 1.3 Comparaciéon entre diferentes tecnologias de gasificacién

Lecho mévil en
contracorriente

Updraft fixed bed

Lecho mdvil en paralelo

Downdraft fixed bed

Lecho fluidizado
burbujeante
Bubbling fluidized bed

Lecho fluidizado circulante

Circulating fluidized bed

Lecho arrastrado

Entrained flow

Horno Rotativo

Rotary Kiln

Arco de plasma

Plasma

Requerimientos de
combustible

Tamafio de particula

Didmetro de particula mayor a 100 mm. Debido al
conrol ineficiente de temperatura existe riesgo de
sinterizacion.

El tamafio de particula
no debe ser mayor a 150
mm. El didmetro de
particula en la cama
debe ser entre 0.08 y 3
mm. El degaste de las
particulas de la cama (y
su arrastre) puede ser
severo.

El tamafio de particula no
debe ser mayor a 100 mm.
El didmetro de particula de
la cama debe encontrarse
entre 0.05y 0.5 mm.

Los finos (menores a 1
mm, generados en un
molino) se agregan al
agua y producen una
suspension (con una
concentracion de sélidos
> 60%) que se alimenta
al gasificador.

El tamafio no es
problema. Puede tratarse
cualquier porcién, desde
finos hasta grandes
conglomerados.

El tamafio no es
problema.

Morfologia Uniforme Casi uniforme Uniforme Uniforme Uniforme No hay problema. No hay problema.
Contenido de < 20% < 50% < 55% < 55% < 15% No hay problema. No hay problema.
humedad

Contenido de o, o, o o o, o,

cenizas < 5% (base seca) < 15% (base seca) < 25% (base seca) < 25% (base seca) < 20% (base seca) < 40% (base seca) No hay problema.
E::itz‘;ge fusidn > 1250 °C > 1000 °C > 1000 °C > 1000 °C < 1250 °C No hay problema. No hay problema.
Densidad > 500 kg/m? > 400 kg/m? > 100 kg/m? > 100 kg/m? > 400 kg/m® > 100 kg/m? > 100 kg/m?

alimentacién

Perfil de
temperatura

Grandes gradientes de
temperatura. Presencia
frecuente de puntos
calientes. Temperauras
de salida del gas
relativamente bajas.

Pueden presentarse
grandes gradientes de
temperatura. Presencia
frecuente de puntos
calientes.

La temperatura es casi
constante en direccién
vertical. Hay pequefia

variacion en direccion

radial. El rango es de

550 - 1000 °C.

Los pequefios gradientes de
temperatura en la direccién
del flujo de sélidos pueden
limitarse por una rapidez de
circulacion alta de los
sélidos. El rango es de 900 -
1000°C.

El rango es de 1200 -
1500 °C, de cualquier
forma por arriba de la
temperatura de fusion de
de las cenizas.

El gradiente longitudinal
asi como el transversal
puede ser grande vy dificil
de controlar.

Definido por el
proceso especifico,
pero normalmente
son altas
temperaturas entre
1500 y 5500 °C.

Intercambio de calor
y coeficiente de
transferencia
suspensién a
superficie tipico

Intercambio ineficiente. Se requiere una gran
superficie para el intercambio de calor (20 -100)

Intercambio muy
eficiente. Mayor
transferencia de calor
activada por la
circulacion de sélidos.

Intercambio eficiente,
particularimente a lo largo
de la direccion longitudinal.
(100 - 350)

Intercambio pobre
(dominado por
radiacion).

Intercambio muy pobre.
Se requieren
regularmente cilindros
rotatorios largos
(dominado por
radiacion).

Las altas
temperaturas
implican que el
intercambio de calor
es dominado por
radiaciom.

Las particulas pasan
tiempo considerable en
la cama (minutos u

Las particulas cruzan
repetidamente a través del
circuito de circulacién; el

Tiempo de Las particulas se mantienen en la cama hasta su horas). El tiempo de X : : Muy corto (pocos
. - h - tiempo de residencia para Muy largo ( 1 - 2 horas).
residencia descarga residencia del gas . segundos).
. cada circuito es de pocos
depende de la velocidad d locidad del
del gas que es menor a 2 segundos. La velocidad de
gas esde 3 a 15 m/s.
m/s.
Es posible una La m_ezgl’a de sdlidos y la
conversion con el gas en L desviacion del gas . . La conversion puede
L. L Alta eficiencia de pueden dar lugar a un Es posible alcanzar alta La conversion puede ser
Conversion flujo pistédn y un control ser tan alta como el

adecuado de gasificacion
temperatura.

desempefio mas pobre
que la de otros
reactores.

conversion.

alta.

100%.

(Continda en la pagina siguiente)
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Tabla 1.3 (Continuacién)

Lecho moévil en
contracorriente

Lecho movil en paralelo

Lecho fluidizado
burbujeante

Lecho fluidizado circulante

Lecho arrastrado

Horno Rotativo

Arco de plasma

Updraft fixed bed Downdraft fixed bed Bubbling fluidized bed Circulating fluidized bed Entrained flow Rotary Kiln Plasma
Excelente. Puede Limtado. Los parametros
. . NPT Muy limitado. El tamafo de operacion (tiempo de
utilizarse para pirdlisis y N , N "
e N . y el contenido de energia residencia, temperatura,
. . . . gasificacion de baja y Excelente. Diferentes X " . N

- Muy limitado. Cualquier cambio en las variables del e de la alimentacion deben etcétera) puede variar en
Flexibilidad del roceso normalmente requieren un nuevo disefio del alta temperatura, en la agentes gasificantes pueden encontrarse en un rango un rango estrecho Excelente
proceso P a presencia o ausencia de agregarse a diferentes 9 9 " )

reactor.

un catalizador. Pueden
tratarse diferentes
residuos sdlidos.

alturas del "riser".

estrecho. Normalmente
se adoptan medias
pretratamiento.

Normalmente se utiliza
para generar gas
combustible para la
recuperacion de energia.

Proceso no catalitico

Los gasificadores de altas temperaturas proporcionan

Excelente para
operaciones continuas,

Excelente para operaciones

Excelente para

Ampliamente usado.
Adecuado para sdlidos,

Muy interesante para
desechos industriales

operaciones continuas confiables. dando un producto continuas. operaciones continuas. los cuales se pueden y desechos
uniforme. sinterizar o aglomerar. peligrosos.
El excelente control de
Proceso catalitico Puede utilizarse catalizador. temperatura permite El desgaste del catalizador No se usa. No se usa. No se usa.

operaciones a gran
escala.

es serio.

Consideraciones de
escala

Se puede escalar, tomando cuidadosamente en
consideracion el control de la temperatura

Se debe tener cuidado.
Generalmente, se
requiere una planta
piloto.

Se planean grandes
proyectos.

La gran experencia en
disefio y operacidn de la
gasificaicon de carbdn
permite gasificadores de
gran tamafio.

Generalmente no
relevante. Se ha
instalado hornos de
diferentes tamafios.

Le tecnologia se
ofrece en mddulos
idénticos a pequefia
escala. Asi que no
hay riesgos de

incrementar la escala.

Costos

La mayor ventaja es la simpleza del reactor y los
costos de inversion relativamente limitados.

Moderado. La posibilidad
de contruir plantas a
pequefia escala amplia
las alternativas de
inversion. Bajos costos
de mantenimiento.

Costos de capital mas altos

que el de lecho burbujeante.

Conveniente normalmente
para plantas a gran escala.

Altos costos de inversion
y operacion lo que
impone plantas a gran
escala.

Costos moderados de
inversion. Grandes
costos de mantenimiento
debido a las partes
moviles y acumulacion
de residuos y erosion de
las paredes interiores.

Altos costos de
inversion y altos
costos de operacion.
El consumo de
energia eléctrica
puede ser relevante.
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Capitulo 2. Gasificacion por arco de plasma

2.1 Principios basicos de la tecnologia de plasma

El plasma es un gas caliente ionizado por una descarga eléctrica, en otras
palabras, es un gas con electrones libres que llevan una corriente y generan un
campo magnético. Las tecnologias actuales usan una descarga eléctrica o arco
eléctrico (algunas tecnologias usan corriente directa (DC), otras corriente alterna
(AC) y otras una combinacion de ambas) para calentar gas, usualmente aire,
oxigeno, nitrégeno, hidrégeno, argdn o una combinacién de estos gases a
temperaturas mayores a los 3,000 °C. Este gas caliente ionizado o plasma puede
utilizarse como una fuente de calor controlada para alguna aplicaciéon en particular.
Algunas de estas aplicaciones son soldadura, corte, fundicidn o para el tratamiento
de residuos (URS Corporation, 2005) (R. W. Beck, Inc., 2003).

De acuerdo a lo descrito con anterioridad, se deduce que la gasificacion a
través de un arco de plasma consiste en la degradacion de materiales con alto
contenido en carbono a una mezcla que contiene moléculas simples (gas de
sintesis) en un ambiente escaso en oxigeno, donde se alcanzan altas temperaturas
a través de plasma.

Debido a las altas temperaturas alcanzadas a través del arco de plasma, los
compuestos con alto contenido de carbono no oponen resistencia. Las moléculas se
rompen en un proceso llamado disociacion molecular. Cuando las moléculas estan
expuestas a energia intensa (como el calor generado por el arco de plasma), los
enlaces moleculares que las mantienen unidas llegan a excitarse y se rompen,
dando lugar a moléculas de compuestos elementales (Hidago, 2006).

Las moléculas organicas (aquéllas que tienen como base el carbono) llegan a
volatilizarse, o se vuelven gases. Este gas de sintesis (syngas) puede utilizarse
como fuente combustible si se limpia adecuadamente. Por otro lado, los
compuestos inorganicos se funden y se vitrifican, es decir se convierten en una
sustancia dura y de apariencia vitrea similar a la obsidiana. Los metales se funden
también junto con el resto de la materia inorganica (llamada slag o escoria).

A diferencia de los incineradores, los cuales utilizan la combustion para
descomponer la basura, en este proceso no hay quemado u oxidacidn total. El calor
que proviene del plasma da lugar a la pirdlisis, un proceso en el que la materia
organica se rompe y descompone. La combustidn requiere oxidacidn, la pirdlisis no.

Por otro lado, los reactores en las tecnologias estdndar de gasificacién
(descritas en el capitulo anterior) operan a temperaturas de 400 - 850 °C. Estas
tecnologias, por lo regular, actian como “camaras de combustion parciales” y
emplean una cantidad considerable de la alimentacién de materia para mantener la
reaccién. Su proceso de gasificacion produce un gas de sintesis similar al del
proceso de plasma pero presenta mayores contaminantes como alquitrdn vy
subcoque. Debido a las bajas temperaturas de estos gasificadores, no es posible
descomponer toda la alimentacion. Los alquitranes y contaminantes generados son
dificiles de remover del gas.
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En el gasificador por arco de plasma se puede tratar casi cualquier tipo de
residuo, incluyendo los materiales tradicionalmente dificiles. Es posible tratar
residuos médicos, o desperdicios contaminados quimicamente y no dejar nada mas
que gases y slag. Debido a que en el gasificador se descomponen estos
desperdicios peligrosos en sus elementos basicos, se pueden eliminar de manera
segura. El uUnico desperdicio que el convertidor de plasma no puede descomponer
es el material radiactivo pesado, como las barras que se utilizan en un reactor
nuclear.

Capitulo 2. Gasificacion por arco de plasma

2.2 Secciones del sistema de gasificacion por arco de plasma

Actualmente las plantas de plasma no estan estandarizadas. Las diferentes
companias estan disefiando plantas para plasma y por el momento cada planta ha
sido construida a la medida. En la Figura 2.1 se presenta un diagrama de bloques
de las secciones en un sistema de gasificacion por arco de plasma.

Gases de

Aire combustion

Energia

X - Sisterna de eléctrica
Ajre = recuperadon de -
energia

catalizador _ L.
= Hidrégeno

catalizador | Etanol, mezcla de
alcoholes

) . catalizadaor )
Alimentacion Sizfed;s X de limpi > Olefinas
Pretratamiento >| Reactor Eélléfeg?:d: 5:;'12':'2:
™ /! . LPG, Nafta,
™ s catalizador =1 Querosenc/Diesel,
Arco de Arco de Lubricantes
plasma |- # | plasma

catalizador Ceras
Gasolina

catalizador _ Oxo quimicos
“| (ejemplo: cetonas)

catalizador _
— Amaoniaco

Slag + Metal

catalizador _ Gas natural
- sintético

Otros

Figura 2. 1 Diagrama de bloques del sistema de gasificacion por arco de plasma.

A continuacién se presenta una breve descripcidn de las diferentes secciones
del proceso (Moustakas & Loizidou, 2010) (Mountouris, et al., 2006) (Moustakas, et
al., 2005) (R. W. Beck, Inc., 2003) (URS Corporation, 2005) (NYDS and NYCECD,
2004) (Advanced Energy Strategies, Inc., 2004) (Alter NRG Corporation, 2012)
(Westinghouse Plasma Corporation, 2012):

2.2.1 Sistema de transporte

Con el objetivo de alimentar los residuos al convertidor, la mayoria de las
plantas de plasma tiene un sistema de transporte. Los residuos se cargan en el
sistema y se conducen dentro del reactor (o al sistema de pretratamiento si la
planta utiliza uno).
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2.2.2 Mecanismo de pretratamiento

Aunque el arco de plasma puede descomponer los desperdicios sin requerir
algun tratamiento especifico, la mayoria de las plantas emplea un proceso de pre-
tratamiento para hacer mas eficiente el sistema. El equipo que se requiere depende
del tipo de material que se ocupe como alimentacion al reactor. Por ejemplo, si la
alimentacién tiene un alto contenido de humedad, sera necesario un secador. Sin
embargo, la mayoria de las plantas utilizan exclusivamente trituradores o
laminadores para reducir el tamafio de la alimentacidn al reactor de gasificacion. El
arco de plasma puede descomponer los trozos pequenos mas rapido

2.2.3 Reactor de plasma

El reactor es el componente central del sistema, es donde la gasificacién y
vitrificacién se llevan a cabo.

Generalmente, el reactor tiene un sistema hermético que permite que la
alimentacién entre por la parte superior del mismo, mientras previene que los
gases de alta temperatura en el reactor escapen a la atmédsfera. El reactor aloja por
lo menos un arco de plasma (electrodos de grafito, usualmente); algunos sistemas
tienen multiples arcos para incrementar la eficiencia de descomposicion de los
materiales. Estos arcos se colocan usualmente por debajo de la mitad del reactor.
Se hace pasar a través de los electrodos corriente eléctrica. Los electrodos estan
separados, por lo que se crea un arco eléctrico en los extremos. Luego, un gas
inerte a presién se hace pasar a través del arco, ionizandose y formando el plasma.
El gas empleado para formar el plasma puede ser oxigeno, helio u otro, aunque el
aire es el mas comun debido a su bajo costo. Posteriormente, el plasma entra en
contacto con los desperdicios. En el proceso de Westing House Plasma Corporation,
el plasma también se utiliza para calentar una cama donde se encuentra la
alimentacién que es mas dificil de descomponer (por ejemplo, coque). La

temperatura al centro de la cama

Ruendek es mayor a los 3,000°C (5,400 °F),

Salids de gas Salids de gas mientras que en la cima y en la

base de la misma la temperatura

se encuentra alrededor de 1,650

°C (3,000 °F). Las entradas para el

aire, oxigeno y/o vapor se

encuentran por arriba y por debajo
de la cima de la cama.

El reactor también cuenta

Zona live con un sistema de drenado para
sacar el slag conforme se va
acumulando y una salida para el
efluente gaseoso. Las
temperaturas dentro del reactor
alcanzan los 3,000 °C. Para
soportar el intenso calor, los

Tubo de

slimentaciin

Materizl refractario

Lecho de
slimentaciin

Toberz parz 2l zire , N
reactores estan recubiertos de
Tobers pars ol sie zonade material refractario y usualmente
i presentan un sistema de
Ao fr=e — enfriamiento con agua.
Lecho de carbdn v

compuestos pesadas = Onificios de drenado

Figura 2. 2 Reactor de Westinghou—se Plasma Corp.
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El arco de plasma en estas plantas se construye a la medida, donde las
especificaciones del proceso son las siguientes: La cantidad de energia que
consume, la vida util de los electrodos empleados, el gas utilizado para ionizacion
(la mayoria de los arcos utilizan aire), el periodo de tiempo (inactividad) que se
requiere para reemplazar un arco fuera de operacion y el tamafio del campo de
plasma que éste genera.

Capitulo 2. Gasificacion por arco de plasma

Después de que la alimentacidén se convierte en gas de sintesis, el producto
fluye por la parte superior del reactor a una temperatura aproximadamente de 850-
1,300 °C (1,650-2,375 °F) donde se dirige a la seccion de limpieza del gas antes de
que éste se pueda convertir en diferentes productos; mientras que el slag
abandona el sistema a una temperatura de 1,650 °C. Las altas temperaturas en el
reactor aseguran que todo el material organico se convierta en gas de sintesis y
que cualquier material que no pueda gasificarse se funda y fluya fuera del reactor
como slag. El slag fundido fluye a través de unos orificios en el fondo del
gasificador. Luego, se enfria y granula después de que sale del reactor. Los
granulos vitreos resultantes se transportan y se disponen para su venta.

Los tiempos de residencia relativamente largos (parametro no disponible ya
que la tecnologia esta protegida por la secrecia de la industria) aseguran que haya
suficiente tiempo para romper los alquitranes y minimizar el arrastre de particulas,
un problema comun en otros sistemas de gasificacion. Sin embargo, para procesos
analogos como son la combustidon y la gasificacion convencional, se consideran
tiempos de residencia “largos” aquéllos que son mayores a 1 segundo.

La Figura 2.2 muestra el diagrama de un reactor para gasificacién con arco
de plasma empleado por Westinghouse Plasma Corporation.

2.2.4 Sistema de limpieza de gases

El gas de sintesis del reactor ingresa a una cdmara donde se enfria y
purifica, en la mayoria de los casos, con agua. Los gases pasan a través de un
sistema de rocio de agua, que los purifica, eliminando los contaminantes y las
particulas. Por otro lado, un sistema de filtrado, que contiene un filtro alcalino,
neutraliza los gases acidos presentes (HCI, H,S, SO,, entre otros). Los acidos de los
gases y el compuesto alcalino en el filtro se combinan para formar sales inertes.
Algunos procesos incluyen etapas adicionales de limpieza para remover cloruros,
sulfuros, plomo, cadmio, zinc y mercurio. También se puede incluir alguna etapa
intermedia de compresién y enfriamiento para eliminar la humedad del gas.

Es importante sefialar que entre las emisiones que se encuentran reguladas
a nivel internacional se hallan las dioxinas y los furanos. Estos son compuestos de
origen organico (base carbono y oxigeno) que son precursores de compuestos
altamente toxicos al reaccionar con haldgenos (cloro y bromo) y se forman en los
procesos de combustién, pirdlisis, gasificacidn, entre otros. Aunque no se conoce el
mecanismo de reaccidon de estos compuestos, se sabe que estos se forman a
temperaturas entre los 300 - 450 °C, mientras que la destruccidn total de estos
compuestos se puede alcanzar a los 850 °C.

Las consideraciones operativas que deben aplicarse para minimizar la
formacion de dioxinas y furanos son las siguientes:
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* Las temperaturas en el reactor deben ser superiores a 1,000 °C.
* Los tiempos de residencia en el reactor debe ser “largos”, es decir, mayor
a 2 segundos.
* Los gases efluentes del reactor deben enfriarse rapidamente de 450° a
270°C (rapid quench).

En el caso de la gasificacion por arco de plasma, la alta temperatura que se
tiene en el reactor asegura que las dioxinas y furanos sean destruidos. Sin
embargo, es necesario que a la salida del reactor, en el proceso de limpieza del
gas, éste sea enfriado rapidamente a 270 °C (rapid quench) para evitar la
formacion de estos compuestos (McKay, 2002) (Gavilan & Castro, 2004) (Chlorine
Chemistry Division of the American Chemistry Council, 1996 - 2013).

2.2.5 Sistema de recuperacion de energia y materia prima para otros
procesos

El sistema de recuperacidon de energia puede ser un ciclo de vapor, una
turbina de gas o un ciclo combinado. Alternativamente, puede haber alguna unidad
para producir metanol, amoniaco o combustibles sintéticos.

En el siguiente capitulo se hace una descripcion mas detallada de los
diferentes ciclos de generacion de energia eléctrica.

En la actualidad existen cuatro procesos para el uso del gas de sintesis que
se encuentran en desarrollo y estan orientados a la produccién de combustibles
liguidos:

* Sintesis Fischer-Tropsch

* Sintesis de metanol

* Sintesis de alcoholes en mezcla
* Fermentacidn del gas de sintesis

Cada proceso presenta diferentes requerimientos en lo referente a la
composicion del gas de sintesis y el rendimiento de éste para que el proceso sea
comercialmente viable (Young, 2010) (E4tech, 2009).

2.3 Empresas que desarrollan la tecnologia de gasificacion por arco
de plasma

Los principales promotores de la tecnologia son:

* Westinghouse Plasma Corporation
* Plasco Energy Group

* Startech Environmental Corporation
* Solena Group

* InEnTec

* DuTemp

Westinghouse Plasma Corporation y Plasco Energy Group son las Unicas
empresas que cuentan con plantas a escala comercial, aunque Plasco Energy
Group no utiliza el plasma para descomponer los residuos sino que lo utiliza para
refinar productos obtenidos de una gasificacién convencional (Westinghouse Plasma
Corporation, 2012) (Plasco Enery Group Inc., 2013).
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Es por eso que en la siguiente seccidn sélo se harda referencia a las
instalaciones de Westinghouse Plasma Corporation.

Capitulo 2. Gasificacion por arco de plasma

2.4 Plantas comerciales actualmente en operacion

2.4.1 Planta en Mihama-Mikata, Japon

Es una planta con capacidad para procesar 20
Ton/Dia de residuos sodlidos municipales
provenientes de las provincias de Mihama vy
Mikata. También procesa 4 Ton/dia de lodos
residuales. El gas de sintesis se utiliza para
generar calor que se utiliza posteriormente para
secar el lodo residual y asi pueda gasificarse.

Figura 2. 3 Planta en Mihama-
Mikata

El slag se utiliza como componente del
concreto y adoquines. La Figura 2.3 presenta una fotografia de esta planta.

2.4.2 Planta EcoValley en Utashinai, Hokkaido, Japon

Esta planta se encuentra cerca del poblado
Utashinai en un a&rea rural en la Isla de
Hokkaido. Esta planta tiene capacidad para
procesar hasta 220 Ton/dia de residuos
municipales que han sido clasificados
previamente. La planta tiene dos trenes de

. — gasificacién, donde cada tren tiene capacidad de
Figura 2. 4 Planta EcoValley procesar 110 Ton/dl'a.

Actualmente la planta opera a menor capacidad debido a la escasez de
alimentacién disponible. La Figura 2.4 muestra una fotografia de esta planta.

2.4.3 Planta Maharashtra Enviro Power Ltd (MEPL) en Pune, India

Esta planta procesa los residuos
peligrosos de por lo menos 30 industrias en la
India y su capacidad es para 72 Ton/Dia. La
empresa SMISL es duefia de esta planta . La
Figura 2.5 muestra una imagen de esta planta.

Figura 2. 5 Planta MEPL
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Capitulo 3. Generacion de energia eléctrica

3.1 Principios basicos sobre la generacion de energia eléctrica

La generacion de energia eléctrica consiste en transformar alguna clase
de energia quimica, mecanica, térmica o luminosa, por mencionar algunas,
en energia eléctrica. Para la generacion industrial se recurre a instalaciones
denominadas centrales eléctricas, que ejecutan alguna de las transformaciones
citadas.

En el proceso termoeléctrico existe una clasificacion de acuerdo al tipo de
generacion, es decir, segun la tecnologia utilizada para hacer girar los generadores
eléctricos. La clasificacion es de la siguiente manera: centrales de vapor, turbogas,
combustién interna y ciclo combinado.

En las centrales térmicas convencionales (o termoeléctricas convencionales)
se produce electricidad a partir de combustibles fosiles (gasdleo, gas natural,
coque, combustdleo, etcétera) entre otros, mediante un ciclo termodinamico.

El ciclo termodinamico es un sistema integrado por una serie de procesos,
en cuales la materia parte de una condicién inicial y sufre una serie de cambios a lo
largo de los procesos hasta retornar al estado inicial, en donde hay variaciones de
las propiedades de proceso (presion, temperatura, flujo, composicion y fase) y las
propiedades termodindmicas de la materia (entalpia, entropia, entre otras) (Moran
& Shapiro, 2004) (Wark & Richards, 2001) (Huang, 1994).

Al realizar un ciclo completo, la variacion de la energia interna de la materia
debe ser igual a cero, por lo tanto la energia térmica recibida por el sistema se
transforma en trabajo y energia térmica de desecho. Entonces, se puede definir una
eficiencia del ciclo termodindmico como la relacién que hay entre el trabajo
producido con respecto a la energia térmica recibida por el sistema. La Figura 3.1
muestra lo antes descrito en una maquina térmica.

Fuente térmica T1

Q1
y
Dispositivo w
mecanico >
Q2
y

Receptor térmico

T

Figura 3. 1 Maquina térmica para obtener trabajo.

y W, T,
Ecuacion 16: n,,,=—=2=1--2
Q T,
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Los ciclos termodinamicos mas comunes para generacion de trabajo son:

Capitulo 3. Generacion de energia eléctrica

* Ciclo Rankine
* Ciclo Brayton
* Ciclo Combinado

3.2 Ciclo termodinamico de las turbinas de vapor: Ciclo Rankine

El principio de funcionamiento de las turbinas de vapor tiene su fundamento
en el ciclo termodinamico conocido como Ciclo Rankine, al final del cual el fluido de
trabajo retorna a su estado y composicion inicial. Cuatro procesos se distinguen en
un Ciclo Rankine ideal (ver Figuras 3.2 y 3.3):

1-2. Proceso de bombeo adiabatico y reversible.

2-3. Transferencia de calor al fluido de trabajo en una caldera a presion
constante.

3-4. Expansion adiabatica y reversible del fluido en la turbina.

4-1. Transferencia de calor desde el fluido de trabajo a presién constante en
el condensador.

; ",, A— Q"

Figura 3. 2 Ciclo Rankine para generaciéon de energia eléctrica.
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Temperatura (T)

caldera turbina

bomba

_________ 4

:1 condensador :\
i i
1 1
I I

entropia (s)
Figura 3. 3 Diagrama T-s del ciclo termodindamico de una turbina de vapor.

3.3 Ciclo termodinamico de las turbinas de gas: Ciclo Brayton

El modelo termodinamico de las turbinas de gas se fundamenta en el ciclo
Brayton. A pesar de que se generaliza como ciclo termodinamico, en realidad el
fluido de trabajo no cumple un ciclo completo en las turbinas de gas ya que éste
finaliza con una composicién o en un estado diferente al que tenia cuando inicié el
proceso. Algunos autores (Arregle, et al., 2002) clasifican los procesos de una
turbina a gas como de ciclo abierto. Las turbinas de gas de ciclo abierto simple
utilizan una cdmara de combustidn interna para suministrar calor al fluido de
trabajo (ver Figura 3.4).

El ciclo basico de Brayton en condiciones ideales estd compuesto por cuatro
procesos:

1-2. Compresidén isoentropica en un compresor.

2-3. Adicién de calor al fluido de trabajo a presidon constante en un una
camara de combustion.

3-4. Expansion isoentrdpica en una turbina.

4-1. Remocién de calor del fluido de trabajo a presién constante en un
intercambiador de calor o en la atmédsfera.
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Figura 3. 4 Ciclo termodinamico basico de las turbinas de gas.

En el ciclo Brayton, el trabajo neto realizado por unidad de masa es la
diferencia entre el trabajo obtenido en la expansién y el trabajo invertido en la
compresién, es decir:

Ecuacion 17: W, =W, - W,

neto

Para un gas ideal, el trabajo neto puede escribirse como:
Ecuacion 18: W, = mCp,(T,-T,) - mCp,(T,-T,)
El calor de adicion sera:

Ecuacién 19: Q,= mCp,(T,-T,)

Al igual que en el ciclo Rankine, la eficiencia térmica del ciclo Brayton es la
relacién entre el trabajo neto desarrollado y el calor adicionado:

- W
Ecuacion 20: r]térmica=QLe‘°
1

La eficiencia térmica del ciclo Brayton para un gas ideal puede escribirse
como:

mCp,(T,-T,) - mCp, (T,-T,)
meg (Ts 'Tz)

ECUaCién 21: Niérmica —

En la Figura 3.5 se muestra una representacion esquematica del ciclo
Brayton.
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combustible ' Q1

» camara de
combustion

- W W.. .
compresor || == "5

aire productos

Motor de turbina de gas de ciclo abierto

Figura 3. 5 Esquema del ciclo basico de las turbinas de gas.

3.4 Ciclo combinado

Un ciclo combinado es la conjuncion de dos ciclos termodindamicos
individuales en un mismo sistema para la produccién de energia. En la practica, el
término ciclo combinado se reserva de forma casi universal al acoplamiento de un
ciclo Brayton y un ciclo Rankine, que trabajan con fluidos diferentes: gas y agua-
vapor (Sabugal & Gdmez, 2006) (Arregle, et al., 2002).

El ciclo que trabaja con aire-gases de combustion (Brayton) opera a mayor
temperatura que el ciclo cuyo fluido es agua-vapor (Rankine) y ambos estan
acoplados por el intercambiador de calor gases/agua-vapor. La unién de esto dos
ciclos da lugar a un rendimiento global mayor que al rendimiento individual de los
ciclos. La combinacién de los ciclos permite que se tenga un ciclo especializado en
la produccion de trabajo con alta eficiencia en rangos de temperaturas altas
(Brayton) y otro ciclo especializado en temperaturas medias-bajas (Rankine).

El proceso de generacion de energia eléctrica en una central de ciclo
combinado comienza con la aspiracion de aire desde el exterior siendo conducido al
compresor de la turbina a gas a través de un filtro. El aire es comprimido y
combinado con gas en una camara donde se realiza la combustion. El resultado es
un flujo de gases calientes que al expandirse hacen girar la turbina de gas. El
generador acoplado a la turbina a gas transforma este trabajo en energia eléctrica.
Al terminar este ciclo, los gases producidos por la combustidn poseen un
importante contenido energético, el cual se manifiesta en su alta temperatura
(hasta 640 °C en las turbinas de mayor capacidad). Esta energia es utilizada en un
recuperador de calor para aumentar la temperatura del agua y realizar el cambio de
fase a vapor, donde es aprovechada para generar energia eléctrica. La Figura 3.6
muestra el esquema de un ciclo combinado.
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Capitulo 3. Generacion de energia eléctrica
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Figura 3. 6 Esquema basico de una planta de ciclo combinado.

3.5 Ciclo Rankine supercritico

Este ciclo se considera una mejora al ciclo Rankine subcritico. La diferencia
entre estos ciclos, es que en un ciclo supercritico se transita del liquido comprimido
al vapor sobrecalentado sin realizar cambio de fase. Esto es posible siempre y
cuando el calentamiento se realice por encima del punto critico. El punto critico es
la Ultima condicion termodinamica donde pueden distinguirse el liquido y el vapor;
por encima de éste, el liquido y el vapor son una sola fase que, a medida que
aumenta su temperatura, cambia su densidad (Arregle, et al., 2002) (Prieto, et al.,
2007). En el ciclo, se incrementa la presion del agua por arriba de la presion critica
(221.2 bar). Después se calienta el agua en un intercambiador (caldera supercritica
o generador supercritico) hasta alrededor de 565 °C. La expansién se completa en
una turbina, donde el fluido presenta propiedades de vapor sobrecalentado. Este
vapor se alimenta a la unidad generadora de vapor, se calienta nuevamente a 565°
C y después se dirige a una turbina donde se sometera a otra expansion. El ciclo
se completa con la condensacion del vapor a la salida de la turbina hasta que se
obtiene un liquido ligeramente subenfriado. La Figura 3.7 muestra un Diagrama T-s
de un ciclo Rankine supercritico con recalentamiento.
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Figura 3. 7 Diagrama T-s de un ciclo Rankine supercritico.
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Capitulo 4. Simulacién del proceso

Capitulo 4. Simulacion del proceso

4.1 Diagrama de flujo de proceso

Para efectuar el analisis de este proceso, se desarrolld una simulaciéon en
Aspen HYSYS versidon HYSYS 3.2. Aspen HYSYS es un simulador de procesos
utilizado en la industria quimica, en particular, se usa en la refinacion de petréleo.
En HYSYS es posible crear modelos dindmicos rigurosos y en estado estacionario
para el diseno de planta, monitoreo de variables de proceso, solucién de problemas
en operacién, optimizacién de operacién, la planeaciéon y la administracion de
procesos. A través de su interfaz, es facil manipular variables de proceso y la
topologia de las unidades, asi como también es posible personalizar la simulacion.

Para efectuar la simulaciéon de la gasificacion por arco de plasma y su
acoplamiento a un ciclo de potencia, se utiliza el diagrama de flujo de bloques que
se presenta en la Figura 4.1.

Como se menciond en el capitulo 2, el proceso se puede dividir en cuatro
grandes secciones: pretratamiento de la alimentacién, seccion de reaccién de
gasificacion por arco de plasma, sistema de limpieza y recuperacién de energia.

Aire

. Gases de
Aire coembustion

. .. Energia
Alimentacién Gas de . P Sistema de eléc:tr?ca
— f - sintesis | sistema de limpieza i =
Pretratamiento =] Reactor > : - recuperadon de
) del gas de sintesis energia -
h / vapor
"\ / p
Arco de . Arco de
plasma | & # | plasma
Slag + Metal

Figura 4. 1 Diagrama de gasificacidn por arco de plasma.

Para efectos de este estudio, el tamafno de los residuos no es relevante, por
lo que no se considera la seccion de pretratamiento.

Por otro lado, se busca que el diagrama de flujo de proceso sea sencillo y
gue mantenga los aspectos mas importantes del proceso, para lo cual se establecen
las siguientes consideraciones:

* El dimensionamiento del equipo queda fuera de los alcances de este
trabajo, por lo tanto no se incluyen los equipos en la seccidn de limpieza del gas de
sintesis. Lo que si se considera es la energia que pierde el gas de sintesis por
cambios de temperatura en la seccién de tratamiento. Esta consideracion se efectla
mediante la incorporacion de un intercambiador de calor en el diagrama de flujo.

* El gas de sintesis queda libre de todos los contaminantes antes de ingresar
a la seccién de recuperacion de energia. Es decir, en el balance de materia previo al
ciclo de potencia se eliminan los flujos de materia de los compuestos
contaminantes.
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* Adicionalmente, tomando en consideracion que en el diagrama de flujo de
Westinghouse Plasma Corporation, Plasco Energy Group, Startech Environmental
Corporation y Solena Group, la corriente de gas saliente del reactor de gasificacion
se utiliza para precalentar aire y generar vapor, previamente al sistema de
limpieza; esto es posible observarlo en la Figura 4.2, Figura 4.3, Figura 4.4 y Figura
4.5 (Westinghouse Plasma Corporation, 2012) (Plasco Enery Group Inc., 2013)
(Startech Environmental Coporation, 2011) (SGI, 2012). Entonces, el sistema de
recuperacion de energia se divide en dos secciones: recuperacion de energia previa
a la limpieza de gases y la correspondiente al efluente de la seccidén de limpieza de
gases, en este caso después del intercambiador de calor mencionado con
anterioridad.

Capitulo 4. Simulacién del proceso

Alter Nrg Plasma Gasification System
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Figura 4. 2 Sistema de gasificacion de Westinghouse Plasma Corporation.
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Figura 4. 3 Sistema de gasificacion de Plasco Energy Group.
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( THE PLASMA SOLUTION:  Municipal Waste Management / Desalination / Clean Power & Gas Generation / Solids )
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Figura 4. 4 Sistema de gasificacion de Startech Environmental Corporation.
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Figura 4. 5 Sistema de gasificacion de Solena Group.

De acuerdo a lo anterior, el diagrama de flujo queda dividido en dos
secciones (ver Figura 4.6):

* El reactor de gasificacion
* El sistema de recuperacion de energia
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Aire

Gases de

Aire combustion
Energia
. ” Gas de : 4
Alimentacién Sistema de eléctrica

sintesis :
Reactor f

A recuperacion de
energia

)

Vapor

Arco de / Arco de
plasma \ plasma

Slag + Metal
Figura 4. 6 Diagrama simplificado del proceso de gasificacion.

4.2 Simulacion del proceso

4.2.1 Simulacién del reactor de gasificacion

El proceso de gasificacion ocurre a temperaturas comprendidas en un rango
de 800 a 1,650 °C. La temperatura de operacidon depende de las caracteristicas de
la alimentacién. En el rango de temperatura descrito, las rapideces de reaccién son
lo suficientemente altas como para que se pueda modelar el reactor basados en el
equilibrio termodinamico de los principales componentes gaseosos y el carbdn, de
donde se obtienen resultados suficientemente cercanos a la realidad. De hecho,
estos modelos son la base de la mayoria de los disefios de los reactores de
gasificacion comerciales (Higman & van der Burgt, 2003) (Jarungthammachote &
Dutta, 2007)( (Mountouris, et al., 2006) (Minutillo, et al., 2009)

No se debe perder de vista que los objetivos de la simulacion del reactor de
gasificacion son:

* El calculo de la composicién del gas de sintesis.

* El calculo de las cantidades relativas de oxigeno, vapor y energia térmica
requerida por unidad de combustible alimentado.

* El calculo de la temperatura de salida del gas de sintesis.

* Proporcionar puntos de ajuste para el analisis del proceso.

En la Figura 4.7 se muestra el diagrama empleado para la efectuar la
simulacion del reactor de gasificacion.
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Capitulo 4. Simulacién del proceso

Vapor

Gas de sintsi

Reactor
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Figura 4. 7 Diagrama para la simulacion del reactor de gasificacion

Existen varios métodos para el cdlculo de propiedades en sistemas que han
alcanzado el equilibrio quimico (Tester & Modell, 1996) (Ramirez, 1999), éstos
pueden ser estequiométricos o no estequiométricos.

El método estequiométrico consiste en seleccionar las reacciones quimicas
apropiadas y resolver ecuaciones simultdneas a través de la expresion de la
constante de equilibrio K.

Por otro lado, el método no estequiométrico utiliza como criterio de
equilibrio que la energia libre de Gibbs total del sistema se encuentre en su punto
minimo a temperatura y presion dadas, por lo que no hay necesidad de especificar
las reacciones que se llevan a cabo. Este método requiere que se identifiquen las
especies quimicas que podrian producirse en el sistema y se debe disponer de la
informacién termoquimica de estas especies (energias libres de formacion). El
método consiste en encontrar el conjunto de moles de cada especie quimica en la
mezcla que minimice la energia libre de Gibbs total del sistema, donde la restriccion
es que se cumpla el balance de materia para cada elemento quimico presente, por
lo que debe conservarse el nUmero de atomos.

En HYSYS 3.2 (Aspen HYSYS) es posible predecir el equilibrio termodinamico
de sistemas reaccionantes en las fases vapor y liquida. El simulador cuenta con dos
modalidades de célculo para sistemas reaccionantes en equilibrio. En este estudio,
se emplea la operacion “Gibbs Reactor” (reactor de Gibbs). Como se menciond
anteriormente, en esta operacidon no es necesario especificar la estequiometria de
las reacciones para predecir el equilibrio, ya que es una condicién de calculo que la
energia libre de Gibbs del sistema se encuentre en su punto minimo, a temperatura
y presion constantes. La base de datos del simulador cuenta con un modelo para el
calculo de la energia libre de formacion de los componentes puros a diferentes
temperaturas.

En este punto, existen dos dificultades que se deben resolver para la
utilizacion de HYSYS 3.2 en la prediccion del sistema de gasificacién:

* Las correlaciones y los valores en la base de datos son validos para un
intervalo de temperatura de 25 a 426.85 °C.

* El simulador no predice el equilibro quimico si la alimentacién se encuentra
en fase sélida.
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El primer obstaculo se puede resolver si se obtiene un modelo para el calculo
de la energia libre de formacién en el intervalo de temperaturas en el que opera el
reactor. En este trabajo, estos modelos se modificaron de tal forma que la validez
de estos se encuentra en el intervalo de 273.15 a 6000 K. La informacién se obtuvo
de las Tablas Termoquimicas de NIST-JANAF (NIST, 1998), donde la presion
estandar de referencia es de 0.1 MPa y la temperatura de referencia es de 298.15
K. Los compuestos y su fase del estado de referencia que se emplean en este
trabajo son los siguientes C(g), CH4(g), CO (g), COy(g), COS (g), CS, (g), H.0O(9g),

Capitulo 4. Simulacién del proceso

H2S (g), NH3 (g), NO (g), NO; (g), SO (g), SOs(g).

A continuacidn se presentan la tabla con los coeficientes obtenidos para un
modelo polinomial que se ajusté contra los datos reportados para los compuestos
que se emplean en este trabajo:

Tabla 4.1 Gibbs f(T): Coeficientes para el calculo de la energia libre de formacién
con un polinomio de la forma a + bT + CT? + dT3 + eT* [AG en kJ/mol y T en K]

AG° Coeficientes
Compuesto
[kI/mol] a b ¢ d e

C(g9) 671244 | 7.159E+05 | -1.521E+402 | -4.005E-03 | 1.096E-06 | -8.404E-11
CH4 (9) -50768 | -7.477E+04 | 8.116E+4+01 | 1.653E-02 | -3.540E-06 | 2.605E-10
CO (9) -137163 | -1.112E+05 | -9.020E+01 | 1.123E-03 | 2.060E-07 | -2.208E-11
CO, (g) -394389 | -3.934E+05 | -3.621E+00 | 1.270E-03 | -1.269E-07 | 9.818E-12
COS (g) -165601 | -1.400E+05 | -1.063E+02 | 4.817E-02 | -9.592E-06 | 6.719E-10
CS; (9) 66816 | 1.136E+05 | -1.974E+02 | 9.531E-02 | -1.908E-05 | 1.335E-09
H,0 (g) -228582 | -2.413E+05 | 4.278E+01 | 7.458E-03 | -1.461E-06 | 1.027E-10
H,S (g) -33329 | -2.189E+04 | -5.741E+01 | 5.418E-02 | -1.100E-05 | 7.742E-10
NHs (g) -16367 | -4.482E+04 | 9.811E+01 | 1.113E-02 | -2.553E-06 | 1.900E-10
NO (9g) 86600 | 9.012E+04 | -1.193E+01 | -5.128E-04 | 1.236E-07 | -7.803E-12
NO, (g) 51258 | 3.349E+04 | 6.114E+01 | 1.336E-03 | -3.384E-07 | 2.990E-11
S0, (9) -300125 | -2.979E+05 | -2.561E4+01 | 4.961E-02 | -1.005E-05 | 7.085E-10
S0s5(g) -371016 | -3.960E+05 | 6.824E+01 | 4.878E-02 | -1.012E-05 | 7.227E-10

Acerca del segundo punto sefialado como dificultad, resulta ineludible la
necesidad de estudiar el proceso con alimentaciones en fase solida, pues esta
tecnologia es prometedora en el tratamiento de residuos sélidos municipales y
residuos de refinacion. Para vencer esta dificultad, se propuso lo siguiente:

Primero, es necesario definir las corrientes de alimentacion al reactor. Para
el efecto de este estudio, se definen tres corrientes diferentes:

* Una corriente correspondera al material con alto contenido de carbono,
gue puede encontrarse en cualquier estado de agregacién. En este trabajo sélo se
considerara en estado sodlido, ya que Unicamente se estudiara el proceso de
gasificacion en residuos sélidos municipales y coque de refinacién.

* La segunda corriente es aire. Este sera el origen del plasma al pasar a
través del arco y proporcionara el oxigeno necesario para la oxidacion parcial del
carbono.

* Una tercera corriente de vapor y cuyo flujo serd uno de los parametros de
operacion que se ajustara de acuerdo a la cantidad de aire alimentada al reactor.
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Recordando que en un estudio termodinamico, las propiedades de estado
asociadas a las corrientes de los sistemas sélo dependen de su estado inicial y su
estado final, sin importar la trayectoria que haya seguido el proceso para pasar de
un punto a otro. La Figura 4.8 muestra las corrientes de entrada y salida al sistema
de gasificacion.

Capitulo 4. Simulacién del proceso
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Figura 4. 8 Corrientes de alimentaciéon y productos en el reactor de gasificacion.

Utilizando este principio, si se conoce la composicion elemental de la
alimentacién en fase solida (generalmente de la forma, C,H,OcNgSe) Y su entalpia
de formacion, es posible hacer reaccionar el carbono y el azufre con el oxigeno
presente para formar los o6xidos mas simples correspondientes (CO y SO,),
mientras que el hidrégeno y el nitrégeno forman moléculas diatomicas,
respectivamente (H, y N;). En caso de que el oxigeno sea el reactivo limitante,
como sea propuesto en este trabajo, esta etapa sirve para calcular el oxigeno
estequiométrico en la gasificacion, asi se determina la cantidad de oxigeno y/o
vapor adicionales que se deben alimentar al reactor. A su vez, el agua que proviene
del vapor y del aire se descompone en H, y O,. Es necesario aclarar que esta
corriente de gas no es el gas de sintesis en si, sino una corriente de gases
propuesta que se alimentara al reactor de Gibbs y dara lugar al gas de sintesis.

Los compuestos gaseosos formados en esta etapa seran la alimentacion al
reactor en HYSYS 3.2. Desde luego, es necesario resolver los balances de materia y
energia correspondientes, para estimar la cantidad de energia adicional que se
deba anadir o retirar al reactor. Para comprobar la validez de esta propuesta, se
probé esta trayectoria con compuestos conocidos (metano, etano, propano,
pentano, metanol, nitroetano, disulfuro de carbono, lignita, entre otros).

A continuacidon se presenta la reaccién que describe lo mencionado en los
parrafos anteriores:

Ecuacién 22: C,H,O.N4S, +fO, + (w + x)H,0 — aCO + eSO, + [Z + W+ XJH2 + gNz

Por otro lado, la Figura 4.9 representa el diagrama de bloques de lo antes
descrito, donde AH; es la energia del aire precalentado, AH,(a) + AHy(b) es la
energia en el vapor saturado y AHs es la energia de la reaccidn.
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Figura 4. 9 Trayectoria termodinamica para el calculo de la corriente hipotética de
alimentacion al reactor de Gibbs.

Para el calculo de la entalpia de reaccidn, se tienen los siguientes balances:

Ecuacion 23: Ahg =a(Ahg)., +e(Ahg )SO2 —(Ahg )CaHbOCNdSe —x(Ahy )Hzo(v) —w(Ahg )H20(|)
Ecuacion 24: AH; =maAh,

Donde:
Ah,= Entalpia molar de reaccion

AH;= Entalpia total de reaccion
m= Flujo molar de MAC

Para mayor detalle sobre el calculo de la entalpia de formacion ver Anexo II.

Finalmente, los balances de materia y energia a partir de la composicién
elemental del MAC hasta el célculo del flujo y composicidon de la corriente de gases
hipotética se efectlia en una hoja de calculo. Los resultados obtenidos de dicha hoja
se alimentan a la simulacidn del proceso que se realiza en HYSYS, como se muestra
en la Figura 4.10.
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Figura 4. 10 Esquema de solucion del problema termodinamico.

4.2.2 Informaciodn necesaria

4.2.2.1 Alimentacién

Las alimentaciones pueden variar dependiendo de la naturaleza de la misma,
gue abarca desde el gas natural hasta los residuos pesados de refinacion y carbdn.
Ademas, se pueden utilizar corrientes de desperdicios municipales y biomasa. Para
poder llevar a cabo los célculos adecuadamente, es esencial conocer la composicidn
elemental (ultimate analysis) y la entalpia de formacién de los combustibles.

En este caso, la entalpia de formacion se calcula a partir del calor de
combustién y la composicién elemental, sin considerar la presencia de cenizas. Si
se sustrae el calor de combustion del combustible de los elementos presentes
(carbono, hidrogeno, oxigeno, nitrogeno y azufre), se obtiene la entalpia de
formacion. Se debe prestar atencidon a la normalizacion de las cantidades en el
combustible y a los elementos relevantes, asi como se debe ver si se tiene
informacién del poder calorifico bajo (LHV, por sus siglas en inglés, low heating
value) o poder calorifico alto (HHV, por sus siglas en inglés, high heating value).

Si no se dispone del poder calorifico del combustible, se puede hacer un
buen estimado utilizando la ecuacidon de Dulong y otras reportadas en la literatura
(Higman & van der Burgt, 2003) (Young, 2010) (Chang, et al., 2007).

A continuacion se presentan las caracteristicas de los dos tipos de
alimentacién empleada en este trabajo:
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Tipo de alimentacion A:
Residuos sélidos del Distrito Federal (Cortinas de Nava & Ordaz, 1994)

Férmula condensada: C,H,ONgSe

Tabla 4.2
Formula condensada de los
residuos sélidos generados en el DF
Subindice Férmula
a 1.0000
b 1.3761
C 0.4802
d 0.0338
e 0.0034

Estado de agregacion|;sec: Sélido

Poder calorifico alto: 13,386.97 kl/kg

Analisis elemental:

Tabla 4.3
Analisis elemental de los residuos
generados en el DF
Compuesto Composicion
[% masal]

Carbono 55.45
Hidrégeno 6.40
Oxigeno 35.47
Nitrégeno 2.18
Azufre 0.50
Total 100.00
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Tipo de alimentacion B

Coque de la Refineria de Cadereyta (Gonzalez, et al., 2008)

Férmula condensada: C,H,ONgS,

Tabla 4.4
Férmula condensada del coque de
Cadereyta
Subindice Férmula
a 1.0000
b 0.5505
C 0.0397
d 0.0073
e 0.0262

Estado de agregacion|,soc: Sélido

Poder calorifico alto: 38987.48 kJ/kg

Analisis elemental:

Tabla 4.5
Analisis elemental del coque de
Cadereyta
Compuesto Composicion
[% masal]
Carbono 84.94
Hidrégeno 3.92
Oxigeno 4.49
Nitrégeno 0.72
Azufre 5.93
Total 100.00
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4.2.2.2 Humedad en la alimentacion

La humedad en la alimentacidn dependera del desperdicio empleado. En
general, la humedad de los residuos sélidos municipales se encuentra entre 10% y
55% del desperdicio en base seca (Higman & van der Burgt, 2003) (Young, 2010)
(Arena, 2012). Mientras que el carbon suele presentar entre 2.2 y 36.9% de
humedad. Los residuos de refinacion no tienen presencia de humedad.

4.2.2.3 Vapor

El vapor alimentado debe tener como temperatura minima la
correspondiente a la de vapor saturado a la presién de operacién del gasificador, de
otra manera puede presentarse condensacion de agua liquida en las lineas al
gasificador.

4.2.2.4 Oxigeno

En este trabajo se propone el cdlculo de la cantidad minima de agentes de
gasificaciéon (oxigeno en el desperdicio, en el aire y en el vapor), considerando que
todo el carbdn se convertira a monoxido de carbono. En la realidad, esto no sucede
asi, ya que también ocurren reacciones donde se forman agua, metano y diéxido de
carbono.

La composicidn del aire que se utiliza es la siguiente (Tabla 4.6):

Tabla 4.6
Composicion del aire
Compuesto | Composicién

[Yomal]
Ar 0.92
CO, 0.03
H,O 1.50
N, 76.90
0, 20.65
Total 100.00

4.2.2.5 Slag

La composicion del slag varia de acuerdo a las caracteristicas de la
alimentacién, puede representar entre el 0.25 y 20% del total de los residuos
alimentados. Entre los compuestos que lo conforman se encuentran: oOxido de
silicio, 6xido de aluminio, 6xido de calcio, 6xido de magnesio, dxidos de hierro y
aluminosilicatos. El slag contiene trazas de metales como plomo, arsénico, niquel,
cromo y vanadio, entre otros. Este slag puede utilizarse como material para
construccién, base para caminos, ladrillos, aislante de lana mineral, etcétera.

Algunas empresas como Plasco Energy Group y DuTemp Corporation
proporcionan informacién sobre la composicién tipica del slag producido en su
proceso (Higman & van der Burgt, 2003) (Plasco Enery Group Inc., 2013) (DuTemp
Corporation, 2008 - 2009).
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Tabla 4.8
Composicioén reportada en literatura del slag
Compuesto Higman Plasco DuTemp
[% masa] [% masa] [% masa]
Al,O5 18.7 18.0 19.5
SiO, 51.8 49.7 37.2
Na,O 1.0 5.1 3.9
K,0 1.9 1.9 1.3
CaOo 4.2 14.6 19.5
MgO 0.8 4.0 2.3
Fe,05 20.3 3.3 6.2
P,0s --- 0.8 ---
TiO; 0.9 1.1 ---
MnO -=- 0.2 1.7
Otros 19.1 1.3 10.1

Es importante sefalar que en la literatura, la constitucion del slag se
presenta por los compuestos mas simples que lo conforman, en su mayoria 6xidos
metalicos y no metalicos. En el caso de la gasificacidn, el principal componente del
slag es el éxido de silicio y éste se encuentra en la alimentacion al reactor en forma
de silicatos. Es por ello que en este trabajo para calcular la energia requerida para
obtener el slag se consideran las propiedades de los componentes de acuerdo a
como suelen ser alimentados al reactor. En el caso del slag formado por silicatos, el
oxido de silicio es el punto de origen de una cadena que permite que otros 6xidos
alcalinos puedan incorporarse a la red. Los 6xidos metalicos y no metalicos por si
solos pueden presentar temperaturas de fusion por arriba de los 2,700°C pero al
encontrarse en una red presentan puntos de fusién inferiores (alrededor de
1,500°C).

Algunos procesos de gasificaciéon incluyen carbonato de calcio u éxido de
calcio en la alimentaciéon con el objetivo de disminuir el punto de fusién de los
componentes inorganicos. También se utiliza para inducir la aparicion de puntos
eutécticos del slag, asi como controlar la viscosidad (propiedad que esta
relacionada con la alcalinidad) del mismo y permite estabilizarlo.

Si se mantienen unas buenas propiedades de flujo en el slag, se evita que
las salidas del reactor se bloqueen; ademas al aumentar la basicidad del slag se
produce una reduccién significativa en los niveles de lixiviabilidad (capacidad de
movilizar sustancias toxicas al medio) por lo que la presencia de metales pesados y
sus compuestos derivados se mantienen considerablemente por debajo de las
recomendaciones de la Organizacion Mundial de la Salud (Nakamoto, et al., 2005)
(Ilyushechkin, et al., 2011) (Wang & Massoudi, 2013) (Juniper Consultancy
Services Limited, 2008) (Makled & Grotke, 2008).

La Tabla 4.9 muestra la composicidn tipica del slag.

50



©

Capitulo 4. Simulacién del proceso

Tabla 4.9
Composicion de los compuestos
inorganicos considerada en este

trabajo

Compuesto Composicion

[% masa]
Ca0.Al;05.2Si0, 61.60
Ca0.Mg0.2Si0, 8.00
Ca0.Sio, 17.69
Fe 05 1.72
K,;SiO3 0.52
MgSiO; 0.57
Na,0.Al;05.3Si0, 9.26
Na,SiOs 0.11
Na,Si,0s 0.53
Promedio 100.00

4.2.2.6 Energia del arco de plasma

Durante la investigacion que se realizd para este trabajo, se consultaron
diversos estudios y las presentaciones hechas por las empresas que promueven
esta tecnologia, asi se pudo determinar que se requieren entre 432 y 3,600 kJ en el
arco de plasma por cada kilogramo de desperdicio.

4.2.3 Acoplamiento del ciclo de potencia

En algunos trabajos sobre gasificacion, para calcular la potencia que se
puede obtener del gas de sintesis, solo se multiplica la energia interna del gas por
0.40, ya que la eficiencia de los ciclos de potencia se encuentra alrededor del 40%.

En este trabajo, se acopla una planta de ciclo combinado, donde se
consideran algunas condiciones de operacion reportadas por los promotores de la
tecnologia:

* El aire se precalienta a 500 °C (Westinghouse Plasma Corporation, 2012)
(SGI, 2012).

* Como se habia mencionado en el capitulo 2, el gas de sintesis se enfria
bruscamente (rapid quench) hasta 270 °C para evitar la formacién de dioxinas y
furanos, antes de entrar al sistema de limpieza (McKay, 2002) (Gavilan & Castro,
2004) (Chlorine Chemistry Division of the American Chemistry Council, 1996 -
2013).

* En la turbina de gas, el gas de sintesis se quema con un 15% de exceso
de aire.
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Ademads, se efectlan calculos de limite de flamabilidad. En la practica, la
combustion de una mezcla de gases sdlo puede mantenerse bajo ciertas
condiciones. Estas condiciones estan determinadas por la temperatura, la presion,
la relacion combustible-aire y la composicion del combustible. La presencia de
inertes en una mezcla de gases combustibles puede hacer que la mezcla no sea
flamable por el efecto de dilucion (Kondo, et al., 2006) (Molnarne, et al., 2005).

Capitulo 4. Simulacién del proceso

Ecuacion 25:
Método de Kondo

1
Li=m
1 éf%-u.m:w:’fﬂmm

Donde:
y= fraccion mol del compuesto en el gas de sintesis
LFL = Limite inferior de flamabilidad del compuesto en el gas de sintesis

Ecuacién 26:
Método de Molnarne

1

Yoo . Yu . YeH,
LFLeo | LFLy  LFLgy,

LIF =

Donde:
y= fraccion mol del compuesto en el gas de sintesis
LFL = Limite inferior de flamabilidad del compuesto en el gas de sintesis

Balance de energia en el reactor
EcuaCIén 24: AH5 = AH»] +AH2 +AH3 —AH4 + W2

Donde:
W, =Energia del arco de plasma

AH,=Energia del aire precalentado
AH,=Energia del vapor saturado

AH;= Entalpia de la reaccion propuesta
AH,= Energia necesaria para formar el slag
AHz=Energia adicional al reactor de Gibbs

Calculo de energia para formar el slag:

i=1 T

fus

nc R Tsal
Ecuacién 26: AH, =>'my [Ahqu + I Cp dT]
i

AH, = Energia necesaria para formar el slag

Aﬁfus= Calor latente de fusion

Cp= Capacidad calorifica del componente
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Balance de energia en todo el sistema

Ecuacion 27: W3 =W, + W5 - W,

W, =Energia del arco de plasma

W, =Trabajo neto

W, =Trabajo obtenido del vapor
W;=Trabajo obtenido del ciclo de potencia

Ecuacion 28: W; =W, + W;

W, =Trabajo total generado en los ciclos de potencia y vapor
W, =Trabajo obtenido del vapor

Ws=Trabajo obtenido del ciclo de potencia

W

1
R3 = Relacién entre el trabajo suministrado al arco y el trabajo generado en los ciclos de
potencia

W, =Energia del arco de plasma

W, =Trabajo total generado en los ciclos de potencia y vapor

Ecuacion 29: R3 =

4.2.4 Diagrama de flujo de proceso obtenido de la simulacion

La Figura 4.7 muestra el diagrama de flujo de proceso generado en HYSYS
3.2 ( Aspen HYSYS). Los equipos principales son: Reactor de gasificacidn (etiqueta:
Reactor Gibbs), expansores (etiqueta: K-numero), compresores (etiquetas: C-
numero), bombas (etiquetas: P-nimero), intercambiadores de calor (etiquetas: E-
numero), divisores (etiquetas: TEE-nUmero), separadores liquido-vapor (etiquetas:
V-nlmero) y tanques (etiquetas: T-nUmero); ademas, existe un modulo para
efectuar recirculaciones (etiqueta: R-nUmero). Las flechas azules representan
corrientes de materia, mientras que las rojas corresponden a las corrientes de
energia.
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Figura 4. 11 Diagrama de flujo de proceso generado en HYSYS del proceso de gasificacion acoplado a un ciclo combinado.
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Propiedades fisicas de las corrientes

Corriente 3 4 5 6 7 8
Fraccion Vapor 1.00 1.00 0.00 1.00 1.00 1.00
Temperatura [°C] 25.00 1100.00 1100.00 987.93 260.00 25.00
Presién [kPa] 101.32 101.32 101.32 101.32 101.32 101.32

Corriente 9-CC 10-CC 11-CC 12-CC 13-CC 14-CC
Fraccion Vapor 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
Temperatura [°C] 25.00 25.00 504.43 497.01 2045.84 1000.00
Presion [kPa] 101.32 101.32 2000.00 2000.00 2000.00 2000.00

Corriente 15-CC 16-CC 17-CC 18-CC 19-CC 20-CC
Fraccion Vapor 1.00 1.00 0.00 0.00 1.00 0.94
Temperatura [°C] 549.76 222.61 37.02 200.00 533.44 37.27
Presion [kPa] 150.00 150.00 6000.00 6000.00 6000.00 6.50

Corriente 21-CC 22-CC 23-CC 24-CC 25-CC 26-CC
Fracciéon Vapor 0.00 1.00 0.00 0.00 1.00 1.00
Temperatura [°C] 36.54 36.54 36.54 37.02 180.10 100.00
Presién [kPa] 6.25 6.25 6.25 6000.00 150.00 150.00

Corriente 27 28 29 30 31 32
Fraccion Vapor 0.00 0.00 1.00 0.95 1.00 0.00
Temperatura [°C] 85.00 85.21 292.50 99.78 99.78 99.78
Presion [kPa] 101.32 2000.00 2000.00 101.32 101.32 101.32

Corriente 33 34 35 37 38 39
Fraccion Vapor 1.00 1.00 0.00 1.00 1.00 0.00
Temperatura [°C] 99.78 99.78 25.00 170.00 500.00 25.00
Presion [kPa] 101.32 101.32 101.32 101.32 101.32 101.32

Corriente 40 Aire
Fraccion Vapor 0.00 1.00
Temperatura [°C] 85.00 25.00
Presion [kPa] 101.32 101.32
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Capitulo 5. Validacion del modelo

Con el objeto de validar el modelo propuesto en el capitulo anterior, primero
se calculd la entalpia de formacidn de compuestos conocidos (tanto gases, como
liguidos) a partir de su poder calorifico alto y después se compararon los valores
obtenidos a partir de los valores reportados en la literatura (Felder & Rousseau,
1991) (NIST, 1998). La Tabla 5.1 muestra los diferentes compuestos determinados.

Tabla 5.1 Comparacion de valores de entalpias de formacién
o
Compuesto Formula Estado de Felder IA\lrI]Sf'CIJ'rm Calculado
Condensada agregacion

[kl/mol] | [kI/mol] | [kI/mol]
Metano CH4 Gas -74850 -74870 -75084
n-Octano CgHis Liquido -249900 | -250260 -248380
Etanol C,HgO Liquido -277630 | -276000 -272244
Hexamina CeH1oNy4 Liquido S/D | 124100 127920
Nitrometano CH3NO, Liquido S/D | -113000 -114821
Nitroetano CyHsNO, Liquido S/D | -144000 -144180
Benceno CgHeg Liquido 48660 49000 49460
Disulfuro de carbono CS, Liquido 87900 89410 87878

Después se probo la validez de la trayectoria propuesta para la corriente de
alimentacién al “Reactor de Gibbs”. Como se menciond antes, el simulador no
predice el equilibro quimico si la alimentacidn se encuentra en fase soélida, pero si
ésta se encuentra en fase gaseosa o liquida no presenta ninguna restriccion para
realizar el calculo. Por lo que se llevé a cabo una simulacion de forma directa y otra
aplicando la trayectoria propuesta y después se compard la composicion de salida
de las corrientes del reactor.

Es necesario mencionar que si se desea incluir el efecto de la humedad en la
alimentacién en fase liquida, se debe considerar en la trayectoria propuesta (Figura
4.6) el balance de energia correspondiente al calor de mezclado entre el MAC y el
agua, que en algunos casos es significativo, como se observa en la Figura 5.1. Es
necesario comentar que HYSYS 3.2 incluye un moddulo para crear compuestos
hipotéticos tanto en fase liquida y gaseosa, donde es posible estimar las
propiedades de éstos de acuerdo a la contribucidon de los grupos quimicos que lo
conforman, permitiendo una alternativa de célculo.

MAC
Fase: Liquida
T=25°C —
CaHbOcNdSe
MAC+humedad
Fase: Liquida
AH —P T=25°C
CaHbOcNgSe
H>0
Humedad
Fase: Liquida
T=25°C
H,0

Figura 5. 1 Diagrama de bloques para el calor de mezclado con material en fase liquida y
humedad
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La Figura 5.2 muestra el diagrama de flujo aplicado al calculo directo (figura

de la derecha) y al de la
izquierda).

trayectoria termodindmica propuesta (figura de la

Figura 5. 2 Diagrama de flujo utilizado en HYSYS 3.2.

La Tabla 5.2 muestra la comparaciéon de algunas propiedades entre las
corrientes de gas efluentes para las dos vias de calculo antes citadas. Los
compuestos empleados fueron benceno, nitroetano y disulfuro de carbono. Estos
calculos se hicieron considerando la alimentacion con un 15% de humedad.

Tabla 5.2 Comparacion de propiedades calculadas por dos vias diferentes

Disulfuro de carbono

Propiedad Benceno (corriente 4) Nitroetano (corriente 4) (corriente 4)

TTP CD Diferencia TTP CD Diferencia TTP CD Diferencia

T [°C] 946.67 | 946.67 0.00 | 1409.73 | 1409.74 0.01 | 1715.40 | 1715.52 0.11
P [atm] 1.0000 1.0000 0.0000 | 1.0000 1.0000 0.0000 | 1.0000 1.0000 0.0000
Ar_ [kgmol/h] | 0.1248 | 0.1248 0.0000 | 0.0360 | 0.0360 0.0000 | 0.1216 | 0.1216 0.0000
C [kgmol/h] | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
CH,  [kgmol/h] | 0.0008 | 0.0008 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
CO  [kgmol/h] | 5.7084 | 5.7084 0.0000 1.4054 1.4054 0.0000 | 0.4033 | 0.4033 0.0000
CO, [kgmol/h] | 0.2949 | 0.2949 0.0000 | 0.5958 | 0.5958 0.0000 | 0.6007 | 0.6007 0.0000
H, [kgmol/h] | 3.6871 3.6871 0.0000 1.4800 1.4800 0.0000 | 0.1239 | 0.1239 0.0000
H,O  [kgmol/h] | 0.2795 | 0.2795 0.0000 | 2.1204 | 2.1203 -0.0001 0.8152 | 0.8153 0.0001
H,S  [kgmol/h] [ 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0049 | 0.0049 0.0000
N, [kgmol/h] | 10.4284 | 10.4284 0.0000 | 3.5065 | 3.5065 0.0000 | 10.1636 | 10.1636 0.0000
NH;  [kgmol/h] | 0.0002 | 0.0002 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
NO  [kgmol/h] | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0004 | 0.0004 0.0000
NO, [kgmol/h] | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
O,  [kgmol/h] | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
SO, [kgmol/h] | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 1.9951 1.9951 0.0000
SO;  [kgmol/h] | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
Total  [kgmol/h] | 20.5241 | 20.5241 0.0000 | 9.1441 9.1440 -0.0001 | 12.2336 | 12.2337 0.0001

Donde:

TTP: Trayectoria termodindmica propuesta
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CD: Calculo directo en el simulador
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Capitulo 6. Analisis de Resultados

Para llevar a cabo el analisis del sistema de gasificacién con arco de plasma,
se utilizd la simulacion descrita en el capitulo anterior y se plantearon 36 escenarios
diferentes. Los parametros que se modificaron en los diferentes escenarios fueron
los siguientes: la composicién de la alimentacién sdlida el reactor (se propusieron
mezclas de residuos solidos municipales y coque), la alimentacién de vapor y aire.
En las siguientes paginas se presentan las tablas de resultados para cada escenario
propuesto. La Tabla 6.1 presenta en resumen los diferentes escenarios empleados.

Tabla 6.1 Escenarios empleados en la gasificafor con arco de
plasma
) RSM Coque Aire Vapor
Escenario
[kgRSM/kgCT] [kgcoque/kgCT] [kgaire/kgCT] [kgvapor/kgCT]

1 1.00 0.00 1.64 0.00
2 1.00 0.00 1.44 0.05
3 1.00 0.00 1.22 0.11
4 1.00 0.00 0.70 0.25
5 1.00 0.00 0.39 0.33
6 1.00 0.00 0.00 0.44
7 0.60 0.40 2.91 0.00
8 0.60 0.40 2.49 0.11
9 0.60 0.40 1.98 0.25
10 0.60 0.40 1.66 0.33
11 0.60 0.40 1.31 0.43
12 0.60 0.40 0.42 0.67
13 0.60 0.40 0.00 0.78
14 0.50 0.50 3.23 0.00
15 0.50 0.50 2.81 0.11
16 0.50 0.50 2.29 0.25
17 0.50 0.50 1.98 0.33
18 0.50 0.50 1.85 0.37
19 0.50 0.50 1.63 0.43
20 0.50 0.50 0.74 0.67
21 0.50 0.50 0.00 0.86
22 0.40 0.60 2.30 0.33
23 0.40 0.60 1.94 0.43
24 0.40 0.60 1.06 0.67
25 0.40 0.60 0.00 0.95
26 0.20 0.80 4.18 0.00
27 0.20 0.80 3.77 0.11
28 0.20 0.80 3.25 0.25
29 0.20 0.80 2.58 0.43
30 0.20 0.80 2.17 0.54
31 0.20 0.80 1.69 0.67
32 0.20 0.80 0.00 1.12
33 0.00 1.00 4.82 0.00
34 0.00 1.00 3.22 0.43
35 0.00 1.00 2.33 0.67
36 0.00 1.00 0.00 1.29

Donde:

RSM: residuos s6lidos municipales del DF

CT: material con alto contenido de carbono total en la alimentacion en base seca
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Para efectuar el analisis de este proceso, se propuso un escenario base con
las siguientes caracteristicas:

Capitulo 6. Analisis de resultados

* El flujo de alimentacién es de 500 toneladas por dia de residuos sélidos
municipales en base seca.

* La potencia generada en el arco debe oscilar entre 8.4 MW y 14.4 MW.

* Se alimenta la cantidad de aire estequiométrico para favorecer la
formacién de CO.

* La temperatura de salida del reactor no se fija, sino que se determina de
acuerdo a la energia entregada por el arco de plasma y el poder calorifico de los
residuos sélidos municipales.

* No hay presencia de humedad en el residuo alimentado, ni se utiliza vapor
adicional.

Las caracteristicas de este escenario se sustentan en las condiciones
normales de operacién con las que trabaja este proceso, segun los principales
proveedores, Westinghouse Plasma Corporation, Plasco Energy Grupo y Solena
Group, ver Tabla 6.2.

Tabla 6.2 Energia requerida en el arco por kg de
MAC en base seca
kl/kg MAC
Westinghouse Plasma Corporation 432 - 2,160
Solena Group 507
DuTemp 1,800
Plasco Energy Group 1,152

En este escenario base se encontré que la energia suministrada por el arco
no es suficiente para poder efectuar la gasificacion los residuos sdlidos domiciliarios
secos generados en el Distrito Federal. Esto se debe a que el poder calorifico de los
residuos es bajo, lo que establece una pauta sobre las caracteristicas de los
residuos que se deben alimentar al gasificador. El poder calorifico necesario se
determina mas adelante, al realizar las mezclas de residuos sélidos municipales y
coque.

Debido a lo anterior, fue necesario plantear un nuevo escenario base. Una
caracteristica sobresaliente de esta tecnologia es la temperatura de salida del gas
de sintesis del reactor, la temperatura suele ser mayor a los 1000 °C. En el
mercado internacional, por debajo de esta temperatura ya existen procesos de
gasificacion sin el requerimiento de un arco. Por esta razén, en el nuevo escenario
propuesto, la temperatura de salida del reactor se fija en 1100 °C (condiciones de
operacion de Westinghouse Plasma Corporation) y se hace el balance de energia
para conocer la potencia que requiere el arco de plasma para poder mantener esta
temperatura de salida.

El siguiente paso consistié en variar la composiciéon del aire y el vapor

alimentado al reactor, teniendo como limite la estequiometria sobre el oxigeno
alimentado. Los resultados obtenidos se presentan en la Tabla 6.3.
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Tabla 6.3. Potencia generada en el sistema con residuos sélidos del Distrito

Federal
. Arco de [Potencia| ¢{Es mezcla
RSM | Coque | Aire | Vapor R1 R2 Plasma neta |combustible?
| [kgrswkgcr] | [Kgeonue/kger] |[kGare/kgcrl|[KGuapor/kGer] |[KGuapor/ KT russire)] | [MOY/MOl s ire)] [Mw] [Mw]
1.00 0.00] 1.64 0.00 0.0000, 0.0000 71.05 -34.57 No
1.00 0.00, 1.44 0.05 0.0353] 0.1202 75.00 -36.96 Si
1.00 0.00, 1.22 0.11 0.0834| 0.2537 79.40, -39.83 Si
1.00 0.00, 0.70 0.25 0.2627 0.5709 89.82| -44.94 Si
1.00 0.00, 0.39 0.33 0.4605 0.7612 96.07| -47.94 Si
1.00 0.00, 0.00 0.44 1.0000, 1.0000 103.90] -51.81 Si

Para simplificar el analisis en este trabajo se proponen las relaciones R1 vy
R2. R1 representa la fraccion en masa el vapor alimentado y las corrientes de aire y
vapor en la alimentacion. R2 representa la fraccion molar entre el oxigeno
proporcionado por el vapor y oxigeno estequiométrico requerido para efectuar la
gasificacion.

Entonces, al utilizar este escenario, se observa que el sistema requiere
mas energia que la que éste es capaz de producir. En otras palabras, es
posible efectuar el proceso de gasificacion por arco de plasma pero es necesario
importar energia.

También es posible apreciar que la energia requerida en el arco para
gasificar los residuos municipales oscila de 12,960 — 17,954 kJ/KQrswm-

Otro punto importante en esta primera parte del analisis, es que la mezcla
no fue combustible cuando todo el oxigeno faltante en el sistema se obtenia
exclusivamente del aire, esto es sin considerar vapor en la alimentacion. Esto se
debe principalmente al efecto de diluciéon que ejercen los componentes inertes, en
particular el nitrégeno, provocando que el gas de sintesis no sea combustible.

Al observar que a partir de los residuos municipales no se generaba la
energia necesaria para el arco de plasma, la siguiente parte del analisis consistid en
cambiar la alimentacion, realizando mezclas de residuos sélidos municipales vy
coque de refinacion. Se hicieron mezclas de los residuos sdlidos del Distrito Federal
con el coque de la Refineria de Cadereyta. La Tabla 6.4 presenta el poder calorifico
de las diferentes mezclas y su composicién. Se inici6 con el 100% en peso de
residuos soélidos municipales (resultados que se analizaron previamente) y se
disminuyd su proporciéon hasta quedar en 0% en peso, por lo que el coque fue en
proporcion invertida. Los resultados obtenidos con estas mezclas se presentan en la
Tabla 6.5.

Tabla 6.4. Poder calorifico y composicién de las mezclas
Residuos soélidos] HHV C H 0 N S

[Kgrsm/Kgcr] [kI/kg] |[% Peso][% Peso]|[% Peso][% Peso]|[% Peso]
1.00[13386.97| 55.4496| 6.4036| 35.4679] 2.1824] 0.4966
0.6023627.17| 67.2440] 5.4118| 23.0752] 1.5985| 2.6705
0.50R26187.23| 70.1927| 5.1638| 19.9770] 1.4525 3.2140
0.4028747.28| 73.1413] 4.9159| 16.8788] 1.3065] 3.7575
0.20[33867.38| 79.0385] 4.4200] 10.6825| 1.0146| 4.8444
0.0038987.48) 84.9358 3.9241] 4.4862 0.7226] 5.9314
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Tabla 6.5. Mezclas de residuos soélidos y coque

Residuos . Arco de | Potencia | ¢Es mezcla

sOlidos Coque Aire Vapor R1 R2 Plasma neta [combustible?

[kgrsm/kgcr]|[kGeoque/ Kt ]| [KGaire/ KGcr] [[KGvapor/ KGcr]|[KGy +aire/ KGer]|[Oavapor/ Oareql]  [MW] [MW]
0.60 0.40, 2.9089 0.0000 0.0000, 0.0000] 24.0697| 15.3842 No
0.60 0.40, 2.4939 0.1111 0.0427 0.1427 32.4380] 10.7211 No
0.60 0.40, 1.9751] 0.2500 0.1124, 0.3210] 42.8936| 5.4715 No
0.60 0.40, 1.6638 0.3333 0.1669  0.4280] 49.1650] 2.1001 Si
0.60 0.40, 1.3081] 0.4286 0.2468  0.5503] 56.3305 -1.6341 Si
0.60 0.40, 0.4187| 0.6667 0.6142] 0.8561] 74.2355| -10.5205 Si
0.60 0.40, 0.0000] 0.7788 1.0000 1.0000| 82.6607| -14.5228 Si
0.50 0.50, 3.2272] 0.0000 0.0000 0.0000] 12.3127| 27.8169 No
0.50 0.500 2.8122] 0.1111 0.0380 0.1286| 20.6853| 23.1942 No
0.50 0.500 2.2934] 0.2500 0.0983 0.2894| 31.1459| 17.7557 No
0.50 0.500 1.9821] 0.3333 0.1440 0.3858 37.4198 14.3914 No
0.50 0.500 1.8457| 0.3699 0.1669 0.4281] 40.1694] 12.9496 Si
0.50 0.500 1.6264] 0.4286 0.2086] 0.4960 44.5880 10.6658 Si
0.50 0.500 0.7370 0.6667 0.4749 0.7716 62.5006] 1.7943 Si
0.50 0.50, 0.0000, 0.8640 1.0000 1.0000 77.3362| -5.1799 Si
0.40 0.60F 2.3004/ 0.3333 0.1266] 0.3512 25.6720, 26.6859 No
0.40 0.60F 1.9447| 0.4286 0.1806] 0.4515 32.8429 22.9679 Si
0.40 0.60f 1.0553] 0.6667 0.3871 0.7023] 50.7622| 14.1109 Si
0.40 0.60, 0.0000] 0.9492 1.0000 1.00000 72.0115 2.0633 Si
0.20 0.80] 4.1822| 0.0000 0.0000 0.0000] -23.4142| 65.7994 No
0.20 0.80 3.7671] 0.1111 0.0286| 0.0992 -14.5881| 60.4307 No
0.20 0.80] 3.2484] 0.2500 0.0715 0.2233] -4.1130] 54.6212 No
0.20 0.80] 2.5813] 0.4286 0.1424) 0.3828 9.3451| 47.5775 No
0.20 0.80] 2.1709] 0.5385 0.1987 0.4809 17.6227| 43.4338 Si
0.20 0.80] 1.6920/ 0.6667 0.2826| 0.5954 27.2764| 38.7504 Si
0.20 0.80| 0.0000] 1.1196 1.0000 1.0000| 61.3607| 13.0658 Si
0.00 1.00, 4.8188 0.0000 0.0000 0.0000| -46.5143| 89.8848 No
0.00 1.00] 3.2180] 0.4286 0.1175 0.3322/-14.1621| 72.1929 No
0.00 1.00] 2.3286| 0.6667 0.2226| 0.5168 3.7815 63.3956 Si
0.00 1.000 0.0000] 1.2901 1.0000 1.0000 50.7085| 29.3584 Si

Se puede observar que a partir de la mezcla 60% residuos sélidos
municipales y 40% coque, se obtiene mas energia en el ciclo de potencia que la que
requiere el arco de plasma. Entonces, la cantidad de energia que se puede obtener
en el proceso esta vinculada con el poder calorifico de la alimentacion. Es decir,
para que el proceso sea factible, se requiere que el residuo o mezcla de residuos
tengan un poder calorifico mayor al que corresponde a los residuos sélidos
municipales.

También se observa que los escenarios que requieren un menor consumo de
energia en el arco, son aquéllos en los que habia mayor flujo de aire. Es decir, el
proceso se ve beneficiado por la presencia del oxigeno del aire, mientras que el
vapor saturado implica mayores consumos de energia. Sin olvidar que el limite en
el flujo de aire lo establece el cdlculo del limite de flamabilidad, ya que se
presentaron escenarios donde se tenian mezclas no flamables.
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Las Figuras 6.1 - 6.6 presentan la comparacién entre las diferentes mezclas
de MAC, de acuerdo a la relacion vapor-aire empleada y a la potencia requerida y
obtenida.

Capitulo 6. Analisis de resultados

Como se puede apreciar en las figuras mencionadas, para que el proceso
genere un excedente de energia se requiere que le mezcla corresponda al 60% en
masa de residuos municipales y 40% de coque, lo que se traduce a un
requerimiento minimo de 23,620 k/kg.
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Potencla neta vs R1
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Figura 6. 1 Grafica de potencia neta vs R1
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100 Potencla neta vs R2
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Figura 6. 2 Grafica de potencia neta vs R2
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Potencla neta vs Relaclén de vapor
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Figura 6. 3 Grafica de potencia neta vs Vapor
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Energla arco de plasma vs R1
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Figura 6. 4 Gréafica de la energia suministrada al arco de plasma vs R1
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Potencla arco plasma vs R2
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Figura 6. 5 Grafica de la energia suministrada al arco de plasma vs R1
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20 Potencla arco plasma vs Relaclén de vapor
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Figura 6. 6 Grafica de la energia suministrada al arco vs relacién de vapor
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Otro parametro que puede ser analizado como una variable, es la energia
requerida para la formacion del slag.

Capitulo 6. Analisis de resultados

A continuacion se presenta la Tabla 6.3 donde se indica la energia requerida
por el slag de acuerdo a la proporcién de este en el MAC base seca. La energia
necesaria se calculd de acuerdo a la ecuacion 26.

Tabla 6.3 Energia necesaria para obtener slag
Porcentaje slag Flujo slag Relacion AHslag AHslag
% [kg/h] kgslag/kgCT KJl/h MW
5.00 1096.49 0.05263 1283794.42 | 0.3566
10.00 2314.81 0.11111 2710232.66 | 0.7528
15.00 3676.47 0.17647 4304487.16 | 1.1957
20.00 5208.33 0.25000 6098023.48 | 1.6939
25.00 5208.33 0.25000 6098023.48 | 1.6939

Sin duda, una recomendacién para la optimizacion de este proceso es la
separacion y clasificacion de los residuos previo a que sean alimentados al reactor.
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Capitulo 7. Conclusiones y recomendaciones

Capitulo 7. Conclusiones y recomendaciones

De acuerdo a lo descrito y analizado en los capitulos anteriores, es posible
afirmar que el proceso de gasificacion con arco de plasma es factible técnicamente
bajo condiciones especificas de operacidén. Los parametros que influyen
directamente son: el tipo de material con alto contenido de carbono alimentado, el
poder calorifico de este material y la relacion de aire/vapor empleada. Las
condiciones en que es posible operar este proceso se pueden apreciar en las Tablas
6.3 y 6.4 en el capitulo 6 de este trabajo. Asimismo, se observé que al cambiar la
alimentacién, empleando mezclas de residuos sdlidos municipales y coque de
refinacion, es posible obtener un excedente de energia. Aunque no se debe perder
de vista que los promotores de esta tecnologia aseguran que cualquier tipo de
alimentacién en el proceso debe producir un excedente de energia y de acuerdo a
los resultados obtenidos en este trabajo, se concluye que esta afirmacién no es
cierta.

Una de las ventajas que ofrece esta tecnologia radica en la capacidad de
aprovechar los residuos sélidos generados en las ciudades y municipios. En el
estudio realizado se demostré que si es posible emplear exclusivamente estos
residuos sélidos municipales pero es necesario importar energia al proceso. Esto
quiere decir que se invierte mas energia para realizar la gasificacion que la que se
produce en el proceso. Si estos residuos se mezclan con otro material con alto
contenido de carbono y con un poder calorifico alto por encima de 23,600 kJ/kg, es
posible obtener un excedente de energia, de acuerdo a este estudio, sin importar el
estado de agregacién en el que se encuentre.

Una limitante del proceso es la cantidad de oxigeno que se introduce al
reactor. Su presencia debe restringirse a la cantidad minima para que todo el
carbono se transforme a monoxido de carbono. Cuando se tiene oxigeno en
exceso, se formara didxido de carbono, haciendo que la gasificacion se comporte
como una combustién, convirtiéndolo en un incinerador. Las tres principales fuentes
de oxigeno en el proceso son el material con alto contenido de carbono, el aire y
vapor de agua.

La presencia de agua (considerada en este trabajo como fase vapor) en la
alimentacién hace que la energia requerida para efectuar la gasificacién se
incremente considerablemente, teniendo como resultado una disminucidn
importante de la potencia que se puede exportar del proceso. No se considerd la
presencia de agua liquida porque es evidente que en esta fase el proceso de
gasificaciéon tendria que invertir una mayor cantidad de energia para hacer el
cambio de fase. Un punto a favor de alimentar vapor es que suministra el oxigeno
estequiométrico sin el efecto de dilucidon por presencia de inertes en el aire.

El flujo de aire es otra variable que afecta significativamente al proceso. La
presencia de aire disminuye significativamente la cantidad de energia necesaria
para efectuar la gasificacién. Determinadas relaciones de aire/material con alto
contenido de carbono dan lugar a mezclas no flamables, ya que el gas de sintesis
se encuentra muy diluido debido a la presencia de inertes (principalmente,
nitrégeno).

Este estudio se puede profundizar si se hacen los cdlculos necesarios para
otras fuentes de MAC, como puede ser la biomasa. En lo referente a la utilizacién
del gas de sintesis, se puede hacer un estudio incorporando un ciclo supercritico,
ademas de considerar la planta de ciclo combinado. También es posible sustituir el
ciclo de generacion e incorporar algun proceso de sintesis de combustibles liquidos.
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Cabe destacar que aunque en varios escenarios no se generaba un
excedente de energia, es posible realizar la gasificacion si se importa energia de
otra fuente. Esto puede generar interés en situaciones donde se requiera un medio
eficaz para eliminar los residuos sdélidos municipales y donde no existan rellenos
sanitarios u otros medios de disposicion final.

Capitulo 7. Conclusiones y recomendaciones
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Anexo |. Calculo de la entalpia de formacién

Anexo |. Calculo de entalpia de formacion

La entalpia estandar de reaccién se define como el cambio de entalpia que ocurre en
un sistema cuando una mol de materia se transforma en una reaccidon quimica bajo
condiciones estandar (Presion = 1 atm y T = 298.15 K). Este cambio de entalpia esta
relacionado con la entalpia de formacién estandar de reactivos y productos a través de la
siguiente ecuacion:

Ecuacion 30: Ah, = Y v (Ah,) - > v,(ah)

reactivos productos

Por lo tanto, si se conoce la entalpia de reaccién de un sistema y la entalpia
formacion de los productos, también es posible determinar la entalpia de formacion
de los reactivos.

En los combustibles soélidos, la composicién elemental y el calor de
combustién suelen ser la informacién basica disponible. Es por eso, que en este
trabajo, se utilizo el calor de combustion para determinar la entalpia de formacion
de los residuos sélidos urbanos del Distrito Federal y del coque proveniente de
Refinacién.

Ecuacién 31:
Reaccién de combustién: C,H,0O:NsS, +fO, - aCO, + eSO, +%H20(I)+gN2

iy b
Ecuacién 32: Ah, =a(Ah; )coz +e(Ahy )soz +E(Ahf )HZO(I) —(Ahy )CaHbOCNdSe

Ecuacion 33: Ah, = -HHV*PMc 1 o n,s,

- b
Ecuacién 34: (Ah; )CaHbOcNdSe =a(Ahg )002 +e(Ahy )SO2 +E(Ahf )H20(|) - Ahg

Donde:
Ah, = Entalpia de combustion del residuo

Ah;= Entalpia de formacion del compuesto
HHV= Poder calorifico alto
PMc h,0.N,s, = Peso molecular del MAC
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Anexo 1. Memoria de célculo

La Figura AI.1 presenta el algoritmo empleado para realizar este trabajo.

Inicio

A
Datos:

MAC: T,P, F,
Composicion, HHV
Vapor: T, P, V/IF
Aire: T, P,
Composicion

A

Calculo indices (a,b,c, d,ye)y
Ahgom

A

Calculo relacion aire-
alimentacion (O,
estequiométrico) e indices (w,x)

A
Definir corrientes de
alimentacion al reactor (aire y
gases de acuerdo a trayectoria
propuesta): T, P, Flujo,
Composicion

A

Introducir
informacion de
corrientes en HYSYS

3.2

A
Obtener energia adicional al
reactor para que Ts=1,100°C y
corriente efluente del reactor
(Composicion)

A

Calcular Warco plasma y
determinar si la corriente
efluente del reactor es lamable.

Si

A

Célculo aire en exceso para
ciclo combinado

A

Introducir corrientes
de aire y gas de
sintesis en planta de
ciclo combinado en
HYSYS 3.2

A

Calculo potencia neta del
sistema

< 'Se obtiene un excedente
de energia?

Si

A 4

El proceso es viable como
sistema de generacién de
potencia.

El proceso requiere importar
energia, por lo que se encuentra
alejado de su propdsito
comercial.

¢ La cormriente es flamable?

Fin
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A continuacion, se presentan las tablas de resultados generadas para uno de
los escenarios propuestos: 40% masa RSM - 60% masa Coque - 0.43 kgyapor/Kgcr.

Anexo Il. Memoria de calculo

Informacion:

Residuos Sélidos Coque
Poder calorifico Poder calorifico
kJ/k kJ/k
HHV = 13386.97 g | HHV = 38987.48 g |
Andlisis elemental Andlisis elemental
Compuesto Composicion Compuesto Composicion
[% masa] [% masa]
Carbono 55.45 Carbono 84.94
Hidrégeno 6.40 Hidrégeno 3.92
Oxigeno 35.47 Oxigeno 4.49
Nitrégeno 2.18 Nitrégeno 0.72
Azufre 0.50 Azufre 5.93
Total 100.00 Total 100.00
Informacion de la mezcla:
Compuesto | Composicion
[% masa]
RS 40.00
Coque 60.00
Residuos solidos + Coque
Poder calorifico
HHV = 28747.28 kJ/kg
Analisis elemental
Compuesto | Composicion
[% masa]
Carbono 73.14
Hidrégeno 4.92
Oxigeno 16.88
Nitrogeno 1.31
Azufre 3.76
Total 100.00
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Célculos: Formacién de CO,, H,0, O, N, y SO,

Base 1.00000 kg] |
Alimentacién
Peso Flujo Fraccion
Compuesto molecular molar mol Férmula
[kg/kgmol] | [kgmol] [Xmol]
Carbono 12.011 0.0609 0.4978
Hidrégeno 1.008 0.0488 0.3987
Oxigeno 15.999 0.0105 0.0862
Nitrégeno 14.007 0.0009 0.0076
Azufre 32.060 0.0012 0.0096
Total 16.422 0.1223 1.0000
Reacciones
0, 0,
Compuesto Reaccion requerido requerido
cor[T?sz/gIt?tI)Ie] [kgm0|]
Carbono C+0, —» CO, 1.0000 0.0609
Hidrégeno H,+1/20, — H,O 0.2002 0.0122
Oxigeno O:+0 — O, -0.0866 -0.0053
Nitrégeno Ne+Ne — N, 0.0000 0.0000
Azufre S+0, — SO, 0.0192 0.0012
Total -28747.2765 1.1328 0.0690
Productos
Peso .
molecular Ah% Salida Horoductos
Gases de
combustion [kg/kgmol] | [kJ/kgmol] [kgmol] [kJ]
CO, 44.010 -393790 0.0609 | -23979.94
H,O 18.015 -285611 0.0244 -6964.47
0O, 31.999 0 0.0000 0.00
No 28.013 0 0.0005 0.00
SO, 64.059 -297100 0.0012 -348.20
Total 0.0869 | -31292.61

Célculo de entalpia de formacion

Ah°, =

-472077.49  kJ/kgmol

Aaf:

-41798.58  kJ/kgmol
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Balance de materia previo al reactor de minimizacién de energia libre de

Gibbs

Calculo de la alimentacién

Base de calculo

Combustible = 20833.33 [kg/h]
Compuesto Peso molecular | Alimentacion Xmol Coeficientes
) Base
[kg/kgmol] [kgmol/h] Indice C
C 12.011 1268.65 0.4978 a
H 1.008 1016.02 0.3987 b
0] 15.999 219.79 0.0862 c
N 14.007 19.43 0.0076 d
S 32.060 24.42 0.0096 e
Total 16.422 2548.31 1.0000
Humedad adicional en la alimentacion
Vapor en la alimentacion
T= 100 [°C]
P= 1.00 [atm]
Vapor: 30.00 [% en peso]
H,O 495.6187 [kgmol/h]
Humedad en la alimentacion Coeficientes
Humedad: 0.00 [% en peso] w
H,O 0.0000 [kgmol/h] X

Calculo de la alimentacién de aire

Relacion aire/combustible

A/IC 1.94 [kg/h]
Air€eyceso = 0.00 [%]
Compuesto Composicidon | Peso molecular | Alimentacion
[Yomol] [kg/kgmol] [kgmol/h]
Ar 0.92 39.948 12.94
CO, 0.03 44.010 0.42
H,O 1.50 18.015 21.10
N, 76.90 28.013 1081.77
0O, 20.65 31.999 290.49
Total 100.00 28.801 1406.7190
Vapor / Aire
R [mol vapor/ mol aire] = 0.3523
R [kg vapor/ kg aire] 0.2204
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Balance orientado a la formacién de CO

Compuesto | Peso molecular 1 2 1+2 Esteq O, 3
[kg/kgmol] [kgmol/h] | [kgmol/h] | [kgmol/h] [kgmol/h] [kgmol/h]
Ar 39.948 0.00 12.94 12.94 0.00 12.94
C 12.011 1268.65 0.00 1268.65 634.33 0.00
CH,4 16.043 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
6]6) 28.010 0.00 0.00 0.00 0.00 1268.65
CO, 44.010 0.00 0.42 0.42 0.00 0.42
H, 2.016 508.01 0.00 508.01 0.00 1024.73
H,O 18.015 495.62 21.10 516.72 -258.36 0.00
H,S 34.082 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
N> 28.013 9.72 1081.77 1091.48 0.00 1091.48
NH;3 17.031 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NO 30.006 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NO, 46.006 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
0O, 31.999 109.90 290.49 400.38 -400.38 0.00
S 32.060 24.42 0.00 24 .42 24 .42 0.00
SO, 64.065 0.00 0.00 0.00 0.00 24.42
SO, 80.064 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Total 2416.31 1406.72 3823.03 0.0000 3422.64
Relaciones
70276.45 kg de alimentacion total
20833.33 kg de combustible (incluyendo humedad)
40514.55 kg de aire total
8928.57 kg de vapor total
0.00000 kg de humedad en el combustible
0.29645 kg combustible seco/kg alimentacion
0.29645 | kg combustible (incluyendo humedad)/kg alimentacion
1.94470 kg aire/kg combustible seco
0.57650 kg aire/kg alimentacion
0.44617 kg O./kg combustible seco
0.13227 kg O,/kg alimentacion
0.42857 kg vapor/kg combustible seco
0.12705 kg vapor/kg alimentacion
0.42857 kg humedad/kg combustible seco
0.81942 kg aire/kg aire + kg vapor
0.18058 kg vapor/kg aire + kg vapor
0.00000 kg humedad/kg alimentacion
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Anexo Il. Memoria de calculo

Alimentacion a HYSYS

Compuesto 3 Aire
[kgmol/h] [kgmol/h]

Ar 12.94 12.94
C 0.00 0.00
CH,4 0.00 0.00
(6]6) 1268.65 0.00
CO, 0.42 0.42
Ho 1024.73 0.00
H,O 0.00 21.10
H,S 0.00 0.00
N> 1091.48 1081.77
NH3 0.00 0.00
NO 0.00 0.00
NO, 0.00 0.00
0, 0.00 290.49
SO, 24.42 0.00
SO, 0.00 0.00
Total 3422.64 1406.72

Revision del balance

Entrada Salida
12.94 12.94
1269.07 1269.07
2049.46 2049.46
1318.33 1318.33
2182.97 2182.97
24.42 24.42

w|z|lo|z|o|Z

Balance de energia en el reactor de minimizacién

Energia de mezclado del combustible con humedad

| AH|T=25°C = [kJ/h] |

Energia del vapor de alimentacién

| AHyapor [kJ/h] |
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Energia para el precalentamiento de aire

AH|7=25.170°c
= [kJd/h]
AH|r=170.
500°C= [kJ/h]
AH[7=25.500°c
= [kJ/h]
Energia de reaccion
Reaccién
C.HpOcNgS, + fO, + (W+x)H,0O — aCO + (b/2+w+x)H, + (d/2)N, +
eSOQ
Compuesto Ah%
[kJ/kgmol]
CaHbOcNdSe
H,O -241826
H,O -285611
6]6) -110590
SO, -297100
AH, = [kJ/h]
Energia del arco de plasma
AH7ota = 32.8 [MW]
AHroa = [kJ/h]
Energia del arco de plasma
AHrota = 32.8 [MW]
AHrota = [kJ/h]
Energia en el slag
Tinicial = 25.00 [°C]
Tinicial = 298.15 (K]
T= 0.30 [K/1000]
Thinal = 1650.00 [°C]
Tfinal = 1923.15 [K]
T= 1.92 [K/1000]
Slag = 0.00 [%]
Flujo slag 0.00 [kg/h]
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Energia adicional al reactor de minimizacién

AHrota =

1.0947E+08 [kJ/h]

Composicién en equilibrio a la salida del reactor

Propiedad 4 X
T [°C] 1099.99 1099.99
P [atm] 1.00 1.00
Ar [kgmol/h] 12.94 | 0.00381
C [kgmol/h] 0.00 | 0.00000
CH, [kgmol/h] 0.09 | 0.00003
CO [kgmol/h] 1249.86 | 0.36782
CO, [kgmol/h] 19.12 | 0.00563
H, [kgmol/h] 969.86 | 0.28542
H,O [kgmol/h] 30.23 | 0.00890
H,S [kgmol/h] 24.42 | 0.00719
N, [kgmol/h] 1091.47 | 0.32121
NH;3 [kgmol/h] 0.03 | 0.00001
NO [kgmol/h] 0.00 | 0.00000
NO, [kgmol/h] 0.00 | 0.00000
0O, [kgmol/h] 0.00 | 0.00000
SO, [kgmol/h] 0.00 | 0.00000
SO, [kgmol/h] 0.00 | 0.00000
Total [kgmol/h] 3398.02 | 1.00000
Relaciones
0.77597506 kgmol Hy/kgmol CO
0.05585026 kg H,/kg CO
0.21898713 kg H,/kg vapor
3.92096896 kg CO/kg vapor

84



Anexo Il. Memoria de calculo

&

Eficiencia del ciclo de potencia

Calculo de aire para calderas y turbinas

de gas
Air€exceso = 15.00 [%] |
Aire
Propiedad Ojesteq total Flujo para LIF
T [°C] 25.00 25.00 25.00
P [atm] 1.0000 1.0000 1.0000
Ar [kgmol/h] 12.94 [ 0.00384 0.00 56.87 69.81 0.0083
Cc [kgmol/h] 0.00 [ 0.00000 0.00 0.00 0.00 [ 0.0000
CH,4 [kgmol/h] 0.09 [ 0.00003 0.09 0.00 0.09 [ 0.0000
6]6) [kgmol/h] 1249.86 | 0.37049 624.93 0.00 1249.86 [ 0.1480
CO, [kgmol/h] 19.12 [ 0.00567 0.00 1.85 20.97 | 0.0025
H, [kgmol/h] 969.86 | 0.28749 484.93 0.00 969.86 | 0.1148
H,O [kgmol/h] 30.23 | 0.00896 0.00 92.72 122.95 | 0.0146
H,S [kgmol/h] 0.00 [ 0.00000 0.00 0.00 0.00 [ 0.0000
N, [kgmol/h] 1091.47 | 0.32353 0.00 | 4753.43 5844.90 | 0.6921
NH; [kgmol/h] 0.00 [ 0.00000 0.00 0.00 0.00 [ 0.0000
NO [kgmol/h] 0.00 | 0.00000 0.00 0.00 0.00 [ 0.0000
NO, [kgmol/h] 0.00 [ 0.00000 0.00 0.00 0.00 [ 0.0000
0O, [kgmol/h] 0.00 [ 0.00000 0.00 [ 1276.44 166.49 | 0.0197
SO, [kgmol/h] 0.00 [ 0.00000 0.00 0.00 0.00 [ 0.0000
SO, [kgmol/h] 0.00 [ 0.00000 0.00 0.00 0.00 [ 0.0000
Total [kgmol/h] 3373.57 | 1.00000 [ 1109.95| 6181.32 8444.93 | 1.0000
Energia del combustible
Hcombustion He mezcia HV
[kJ/mol] [kd/mol] [kJ/kg]
Inferior -265143.71 -174465.07 | 8475.52
Superior -284277.34 -187055.05 | 9087.14
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Calculo del limite inferior de flamabilidad

Sin inertes
LIF Flujo Porcentaje | %y</%LIF
[%
Volumen] [kgmol/h] [%omol]
CH, 5 0.09 0.00 0.00
CO 12.5 1249.86 56.30 4.50
H, 4 969.86 43.69 10.92
Total 6.482 2219.81 100.00 15.43
Efecto de dilucién
Porcentaje
[%mol]
Combustible 26.3
Inertes 73.7
[%
LIF = 24.66 volumen]
Es una mezcla combustible
Método de Kondo
Parametro p
= -0.00187
[%
LIF = 25.69 volumen]
Es una mezcla combustible
Método de Molnarne
LIF Ecuacion
[%
Volumen]
CH, 8.70 0.01
CO 24.50 45.61
H, 5.50 197.33
Total 242.94
Porcentaje
[Y%omol]
Inertes 73.7

Es una mezcla combustible

&
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Previos al ciclo

E-100 = 1.4406E+07 [kJd/h]
E-101 = 7.7356E+07 [kJd/h]
E-102 = 2.3552E+07 [kd/h]
P-100 = 7.1967E+04 [kd/h]
K-100 = 1.3138E+07 [kJd/h]
n= 16.89 [%]
Potenciaprevia = 1.3066E+07 [kd/h]
Potenciayevia = 3.63 [MW]
Ciclo Rankine

E-103 4.3710E+08 [kJ/h]
K-101 = 1.3779E+08 [kJ/h]
P-101 = 1.0291E+06 [kJ/h]
Nciclo = 31.29 [‘)/o]
Ntotal = 29.12 [‘)/o]
Potenciagqo = 1.3676E+08 [kJ/h]
Potenciaggo = 37.99 [MW]
Potenciaes = 3.1592E+07 [kJ/n]
Potencia,ets = 8.78 [MW]
Ciclo Brayton

E-105 = 4.3750E+08

K-103 = 1.4105E+08

K-104 = 1.4093E+08

C-101 = 4.9074E+07

C-102 = 8.9317E+07

P-102 9.8564E+05

Neiclo = 32.60 [%]
Ntotal = 30.24 [%]
Potenciagicio = 8.8331E+07 [kJ/h]
Potenciaggo = 24.54 [MW]
Potenciaes = 3.7438E+07 [kd/h]
Potenciayea = 10.40 [MW]
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Planta de Ciclo combinado

E-107 = 4.3750E+08

E-108 = 9.4378E+07

K-105 = 1.4092E+08

K-106 = 1.8635E+08

C-103 = 4.9074E+07

C-104 = 8.9317E+07

P-103 1.0336E+06

r]ci::lo = 4294 [o/o]
Ntotal = 39.02 [0/0]
Potenciagigo = 1.8785E+08 [kJ/h]
Potenciaggo = 52.18 [MW]
Potencianes = 8.2684E+07 [kJ/h]
Potencia,es = 22.97 [MW]

Relaciones adicionales

W, = 2.0092E+08  [kJ/h]
55.81  [MW]
W, = 1.1823E+08  [kJ/h]
32.84  [MW]
W; = 8.2684E+07  [kJ/h]
22.97  [MW]
W,/W, = 58.85 [%]
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Glosario

Glosario

Ciclo termodinamico: Es un sistema integrado por una serie de procesos, en los
cuales la materia parte de una condicidén inicial y sufre una serie de cambios a lo
largo de los procesos hasta retornar al estado inicial, en donde hay variaciones de
las propiedades del proceso.

Dioxina: Este término se refiere a un grupo de 75 compuestos formados por un
nucleo basico de dos anillos de benceno unidos por dos atomos de oxigenos en el
que puede haber como sustitutos de uno a ocho atomos de cloro. Su nombre
genérico es policloro dibenzo-p-dioxinas (PCDD). Estos compuestos se forman
mediante el calentamiento de sustancias cloradas bajo condiciones de escasez de
oxigeno. Las dioxinas constituyen un grupo de compuestos quimicos que son
contaminantes ambientales persistentes y son tdxicas.

Escoria: Véase slag.

Furano: Este término se refiere a un grupo de 135 compuestos formados por un
nucleo basico de dos anillos de benceno unidos por un dtomo de oxigeno en el que
puede haber como sustitutos de uno a ocho atomos de cloro. Su nombre genérico
es policloro dibenzo-furanos (PCDF). Estos compuestos se forman mediante el
calentamiento de sustancias cloradas bajo condiciones de escasez de oxigeno. Los
furanos constituyen un grupo de compuestos quimicos que son contaminantes
ambientales persistentes y son toxicos.

Gas de sintesis: Es un combustible gaseoso obtenido a partir de la
descomposicidon de sustancias ricas en carbono sometidas a un proceso quimico de
alta temperatura. Es una mezcla que contiene moléculas simples como CO, CO,, H,
y CH4, en proporciones variables.

Gasificacion La gasificacion es la conversion de un material con alto contenido de
carbono (sustrato carbonoso) a combustible (gas de sintesis) en un ambiente
limitado de aire u oxigeno. Esencialmente, consiste en la oxidacion parcial de
combustibles (compuestos de carbono) en la presencia de una cantidad de oxidante
menor a la requerida para alcanzar la combustidon estequiométrica.

Limite inferior de flamabilidad (LIF): Es la minima concentracion (% en
volumen) de combustible en mezcla con al aire (relacién vapor-aire) en el que una
llama se propaga en presencia de una fuente de ignicién, en otras palabras es la
concentracion por debajo de la cual no hay combustidn.

Limite superior de flamabilidad (LSF): Es la maxima concentracion (% en
volumen) de combustible en mezcla con al aire (relacion vapor-aire) en el que una
llama se propaga en presencia de una fuente de ignicion, en otras palabras es la
concentracion por encima de la cual no hay combustion.

Lixiviabilidad: Movilidad de contaminantes, tanto organicos como inorganicos,
contenidos en materiales o residuos colocados o dispuestos en tierra. También se le
conoce como potencial de lixiviacion.

Material con alto contenido de carbono (MAC): Se refiere a cualquier sustancia
cuyo principal componente sea el carbono y que sea combustible. Ademas del
carbono puede contener otros elementos en menor proporcion como son el
oxigeno, hidrégeno, nitrogeno y azufre. Este material puede encontrarse en
cualquier estado de agregacion.
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Plasma: El plasma es un gas caliente ionizado por una descarga eléctrica, en otras
palabras, es un gas con electrones libres que lleva una corriente y generan un
campo magnético. Las tecnologias actuales usan una descarga eléctrica o arco
eléctrico (algunas tecnologias usan corriente directa (DC), otras corriente alterna
(AC) y otras una combinacion de ambas) para calentar gas, usualmente aire,
oxigeno, nitrégeno, hidrogeno, argdn o una combinacion de estos gases a
temperaturas mayores a los 3,000 °C.

Glosario

Poder calorifico alto (HHV): También conocido como HHV por sus siglas en
inglés (High Heating Value), es la cantidad de energia que la unidad de masa de
materia puede desprender al producirse una reaccion de oxidaciéon, donde se
aprovecha la energia de condensacion del agua, es decir, uno de los productos es
agua liquida.

Poder calorifico bajo (LHV): También conocido como LHV por sus siglas en inglés
(Low Heating Value), es la cantidad de energia que la unidad de masa de materia
puede desprender al producirse una reaccidén de oxidacion, donde se tiene agua
gaseosa como producto de reaccién.

Quench: Es un proceso que consiste en enfriar rapidamente una corriente de alta
temperatura por medio de un fluido de menor temperatura. Los fluidos mas
empleados para realizar este proceso son el agua, aire y aceites.

Silicato: Se refiere al grupo de minerales de mayor abundancia, pues constituyen
mas del 95% de la corteza terrestre, ademads del grupo de mas importancia
geoldgica por ser los minerales que forman las rocas. Todos los silicatos estan
compuestos por silicio y oxigeno. Estos elementos pueden estar acompafiados de
otros, entre los que destacan aluminio, hierro, magnesio o calcio.

Slag: Es un subproducto vitreo que se obtiene de la fundicion de minerales. Este
suele ser una mezcla de 6xidos metalicos con diéxido de silicio.

Syngas: Véase gas de sintesis.
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