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1. INTRODUCCION

A nivel mundial, las refinerias se enfrentan a una. dlsmmumon lenta y: gradual~
referente a la calidad del crudo: disminucion de grados API asf como’el aumento del
contenido de azufre y metales. El; resultado de!utlllza crudo esado- trae: como

caracteristica
combustlbles

Ciudad Mader
minima (260 T

México, prmcnpalmente parala; generacnon de energla eledtnca y en: la lndustna
Actualmente el combustoleo que produce PEMEX corresponde aproxlmadamente,




a un 30% del crudo que se procesa La tendenc:a actual es,: como en algunos
palses generar la menor proporcnon de combustéleo que sea pOSIble sometlendolo

de hldrogeno,
etc. .

Peter Ladeur, H
Gas Journal Apnl 26 1993



La aplicacién de la tecnolog|a de: gasmcamén en-una refmena presenta ‘las
siguientes ventajas:’la. “obtencién:del’ gas:.de smtesns, factlblhdad para procesar‘
cualqwer corrlente restdual de‘,la reflnerla facil,

combustlble el coque que se produzca en'la mlsma

Este trabajo estard enfocado al analisis de la tecnologla de gasmcacuc’m de coque_
y de los beneficios potenciales de su integracidn a. Ia lnueva reflnerla ub!cada en.,, :
Salina Cruz, Oaxaca. s e AT

1.1 Propésitos del estudio

El objetivo de este estudio es determinar si el coque que se produce en la reflnerla
es suficiente para producir: el hidrégeno, la energia: electrlca Y el vapor que.
demanda la misma, mediante la tecnologia de: gasufncacnén mtegrada aun: cuclo
combinado (IGCC) y una unidad de producmo"de h|drég no.* ‘

Evaluar la eficiencia térmlca del sustema lntegrad , ‘ economlco' i
para conocer su rentabllldad consnderando fmaricuamlent 1100% | con capltal propio
y financiamiento 3 : i ‘teres de
12% en dolares

Ademas se hace una comparacton técnica-econdmica para: defln -cual: de las dos
tecnologias ' que han tenido mayor éxito comercial, (Proceso deGasnfucacnén de
Texaco, TGPS y Proceso de Gasificacién de Carbén de Shell, SCGP), se consudera
mas adaptable al sistema integrado que se presenta en este estudlo :

1.2 Alcance y estructura del estudio

Esta tesis se estructura en cinco capitulos: el primero | mencnona Ios antecedentes
de los problemas a que se enfrentan las refinerias en todo el mundo Ios problemas
que implican el uso de residuales de petréleo, la problematlca en Mexuco y las
ventajas de utilizacién de la tecnologia de gasuﬁcamon



El capitulo' 2 presenta los antecedentes de la tecnologla ‘de- gasnf:cacnon, los
sistemas de gasuﬁcacnén que tlenen aplncacton |ndqstnal descnpc:c’m br ve de cada

lncertldumb :
tecnologla en. Méxic

Por ultimo‘en"eljbapl’t‘ulo 6 se mencionan las conclusiones.



2. GASIFICACION

En este capitulo se abordard el tema sobre: gasificacion, “que involucra:
antecedentes, madurez de la tecnologia, f|rmas que participan ‘en su desarrollo,
sistemas de gasificacién y la descripcién’ de’sus diversas’ etapas ‘asiccomo.la
descripcién del proceso para producir hldrogeno y para produ ir energla eléctrlca

2.1 Antecedentes

La gasificacion de combustibles fc‘:snles es una tecnologla que’h temdo aplncacuon
desde principios del siglo pasado: Fue ‘en Inglaterra”donde por: pnmera vez se
obtuvo gas pobre mediante:la: plr is'd parbon'pa'ra usarlo en el alumbrado
publico de las ciudades. El gas produ ido se conducia: hasta los: arbotantes donde
por la noche se encendia

la reaccion de carbén ‘aire’y vapor de
nte snglo y -medio, ‘para uso
talaron.varias plantas de; gas:flcacmn En los
espla ado’ por el gas natural que se encontro

Postenormente ‘generaban gas por. medlo:d

el costo” del mxsmo se lncre ente

combustibles sucios y reducnr en gr n ,proporcmn’:‘emusn““nes de aZLifre y nltrogeno
y obtener productos valiosos. tales como vapor, energia: eléctnca, hldrégeno y
productos quimicos como: amomaco metanol oxoalcoholes, azufre etc..

8 BP Statistic Review of World Energy, June, 1992, pag. 18
5



En un principio, el concepto de gasificaciéon estuvo enfocado sélo a gasificar
carbén; sin embargo esta tecnologia se ha venido desarrollando para aplicarse a
cualquier tipo de material carbonoso: combustdleo l'eSIdUOS de vacio; drenajes
aceitosos, asfaltos, coque de petréleo, etc. : . -

2.2 Sistemas de gasificacion

La gasificaciéon consiste basicamente en hacer reaccuonar, en:un recnplente el
combustible {sélido o Ifquido) con un oxidante. (puede ser. 0,0 alre) y vapor, con el
fin de obtener un gas de snntests Este gas conserva aprox:madamente el 80% del

Fase de reaccuén Enesta. fase, ocurre Ia reaccuon del oxldante con el
combustlble, Ia cual es altamente exotermlca e

C+ oz—>c:o2



Los componentes que No han_sido oxidados, reaccionan endotérmicamente
con‘vapor-y los: productos ‘de la reaccién” prlmarla La reaccnon prnnc:pal
endotérmlca es la reformacuén del combustlble con vapor de agua

Las altas ‘temperaturas pueden dafar; al equipo
reaccuones nde

sf que es esencial que las -

de los gases:ds
procesos TGP

hidrégeno y. compu'estos de azufre. ‘ ,
comporta como combustoleo y para el de SCGP como carbon o




Los sistemas de gasificacién se clasifican por el tipo de gasificador usado. Los
gasificadores que presentan mejores alternatlvas técnlcas y economlcas se agrupan
en tres categonas generales- .

s Lecho Fuo
e FIUJo por Arrgstre

controlar la:

se obtiene de

reacciones de gasvﬁcacnon El grado de. gasmcac:on varla entre 95%'y 99%

En la seccién 2.5 se detallaré la descnpcuon de este proces
2.2.3 Gasificador de lecho fluidizado

Estos gasificadores permiten procesar combustible séhdo granulado conun tamano;
de 1 a 6 mm. El carbén es suministrado al lecho fluidizado mientras que el oxigeno
y vapor de agua se inyectan a través de 2 entradas ublcadas en dos: niveles del
gasificador, Este gasificador opera a temperaturas mayores que para uno de lecho
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fijo y menores que las de flujo.por arrastre, entre: 900.y 12002C: (véase figura
2.1.d). ‘No puede ‘operar’ con carbones aglomerantes ya: ‘que: no se’ podria
uniformizar.el lecho dentro del reactor. Una de.las ventajas de',este p ceso esque
permite la adicién de piedra caliza al lecho para captur Il de azufre,
lo cual implica ahorro en equipo dentro del proceso. Sin’ embargo, por:otro Iado ‘se
obtienen grandes cantidades de yeso, y su valor comercral es muy bajo i El grado
de gasificacion, logrado de un 95% a un 28%.

2.3 Tecnologias de gasificacion

Existen varias firmas a nivel mundial que han desarrollado tecnologlas de
gasificacién englobadas en los tres S|stemas chhas tecnologlas se muestran en
el cuadro 2.1 . : : i :

CUADRO 2/1-METODOS ¥+

Tipo de Proces

Gasificador,‘devl.e‘
Fijo 5

Gasificador -
de Flujo Por.
Arrastre '

‘En:forma seca

| High Tem erature
“Winkler: i E

SU-Gas | “En forma seca

Gasificador de
Lecho Fluidizado

“Kellow Rust - | En forma seca
:Westmghouse L] :
,“(KRW) : ;

Power from Coal.in”y Seymour B! Alpert, coal gasufrcatlon:Systems for Power .
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2.4 Experiencias comerciales

De los tres sistemas de gasificacién, al que consideraremaos para el anéhsus de este
trabajo serd el de flujo por arrastre por ser el més desarrollado y el que_ha'tenido
mayor aceptacion industrial, La mayoria de las plantas gasrflcadoras gue generan
materia prima para la industria petroquimica, asi como_la mayona de las plantas de
integracion IGCC que estdn en proceso de construccion y planeacnon se: basan en.
este proceso Una d I prmcupales ventajas técmcas es la capac:dadf ueftlene

gas natural,

2.4.2 i?;‘

1976 construyer
laboratorl_os 7 en

Una segunda planta plloto se. construyo en Harburg, Alemania Federal, y se opero
de 1978 a 1983 La tercera planta de demostracron de Shell se mstalo en-1987,

11



en Houston con una capacidad de 250 a 400 Ton/dla dependiendo del carbén a
gasificar. o .

Shell ha enfocado sus estudlos Utlll " ,do} prlnCIpalmebnte carbon Ha gas:flcado 18
tipos de carbon (hgmtlcos, bltumlnosos y subbituminosos) durante sus pruebas y

Unidos, v contmu
carbones hgnmco
flexibilidad.y poder ga car. combustlbles con altos contemdo de a

La ventaja que presenta esta planta es que sus costos de inversién son muy bajos o
y el tiempo que se requiere para su construccién es corto, un:poco me ‘os de 2
anos. A

2.5 Descripcion del proceso de gasificacion

En las figuras 2.2 y 2.3 se muestran los diagramas de flujo de las tecnologlas TGPS
y SCGP, .



OXIGENO - 'GAS . LIBRE

" DE PARTICULAS

DESULF,

AGUA

COQUE' =
. [+]
a
<
o
, o
PRPARAC." |’ s

DEL LODO

CLARIFICADOR

VAPOR i ;
OXIGENO 'GAS'ACIDO A .-
7.1 .UNIDAD CLAUS
coaQue :
@
) ELIM.: DE
b v
ALMACENAM. i /| GASES AciDOS *
EJ L
PULVERIZ. e
v SECADO ELIMINACION | GAS DE SINTESIS
DE HALOGENO S o
TOLVA DE
laLimen.
i soLIno: ————% BIOTRATAMIENTO
N2 PARA Lo ;1 soLinos
TRANSP. V PURGAS et e CLARIR

Figura 2.3 Diagrama de flujo del proceso de gasificacion SCGP. - - ;

Fuente: U. Mahagaokar and N. Hauser, "gasification of Petraleun Coke In the Shell Coal Gasif...."
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El proceso de gasificacién consiste, como se menciond anteriormente, en una
oxidacién parcial no catalitica en la cual, la sustancia carbonosa liquida o sdlida,
reacciona ‘a ‘altas temperaturas Y presnones .con omgeno alre ennquecndo de
oxugenooalre A

En este proceso el contacto ue se reahza 'entre”l carbon o coque (p
en forma de lodo : e s :

2.5.2 Pfoduccmn je oxlgeno'f

Enla flgura 2. 4 se muestra el dlagrama de qu;o de la unldad de. produccnon de
oxigeno. SR S

14



Enla planta de separac;on de: alre se produce el oxigeno necesano para el proceso
de gasmcacnon del: coque’.cof 'una pureza del 95"/ - mol,: sumulté eamente se
produce nltrégnno (al 799% : :

N2AP

AIRE" (35-40% 02)

GASIFICADOR

Combmed Cycle Powar Plant } 1987



El aire limpio a 13.5 bar.y 4.5°C, se:procesa en_una planta crlogénlca para
producir oxngeno con una pureza‘ de 95% mol en donde Ia temperatura del alre se

70% del -

on oxigeno y.vapor -




En el gasificador se produce el gas de sintesis, su’ composicién como ya se
menciond, . consiste- principalmente -de monéxido de-carbdno e’ hidrégeno, "el
porcentaje de cada uno depende de la composucvén de la alimentacién. En‘el cuadro
2.2 se muestra;la composicién del gas producto de dos coques de petréleo que
ga5|f|caron ‘TGPS y SCGP. | . : EEL

Practucamente mngun compuesto orgémco sobrevuve a Ias temperaturas a Ias que
se lleva’ a c b lya gasnfucacuon, el umco hldrocarburo presente es 0 y en

de hasta 13%"0 més (véase tabla 2. 2)..Este, métbdo 'se mplea cuando se reqwere :
hidrégeno de alta pureza, ya. gue’en el estanque se produ e vapor que se. utiliza...
directamente en Ia unldad de conversién'de CO, tamblen para obtener gas'de

17



VARIACION DE TEMPERATURAS
DEL GAS EN LOS DIFERENTES PROCESOS

TEMRC
2.000
g ! ! ; : {
| i i !
i .
1
!
M
1.500
1.000
500
~
- ] -
— .
.
T~
<]
ALBERCA ENFRIADOR CICLONES DESULFURACION SATURACION

DE AGUA CONVECTIVO

Figura 2.3.A Proceso TGPS

VARIACION DE TEMPERATURAS
DEL GAS EN LOS DIFERENTES PROCESOS

TEMP'C

2,000

1.500

N\
N

500

//I/J
\ -

"CONTAGTD  ENFAIRBON  CICLONES DESULFURACION SATURACION
‘GASFRIO  CONVEGTIVO

Figura 2.3.B. Proceso SCGP
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sintesis mediante los desechos de bajo valor comercial mcluyendo los residuales de
petrdleo por la facthdad de ehmlnar en el estanque de agua:los’ metales contenldos
en ellos. g : o

Esta tecnologl
generando vappr.~

“Acido Sulfhic rico + :

: ‘lv".49'jv
Carbonyl Slfide’. e

Fuente: lnformamdn tomada del folleto de Texaco " Gasmcactlon Process for Sohd Feedstocks" ‘Texaco
Development Corporatlon, 1993; y U. Mahagaokar and N: Hauser, " Gasification of Petroleum
Coke in th She oal Gas:flcatlon Process”, NPRA Annual Meetmg, March 1993

255 lepleza del gas de smtesns

El gas de smtesns debe estar ‘excento de los compuestos de azufre, nltrogeno y

FLE : 19



halogenuras, incluyendo particulas {especialmente metales pesados), y también los
productos de carbonizacién. Los niveles de pureza del gas no sélo debe cumpllr con
las normas: establecudas sobre em:smnes, también debe considerar! las
especnfucacnones 'e‘tse requneran para los productos finales, por ejemplo en Jlas -
turbinas de gas las caracteristicas del combust:ble requiere controlar Ios metalesv»
alcalmos :

que han empleado ' sus'prue bvas soh capaces de opera :

20



2.5.6 Extraccion de carbon

En el uso; partlcular de la gasmcacuén de residuales de petréleo se debe mclurr un
sistema de recuperacuon “del carbon no convertudo. B .

Para el proces’ TGPS Y SCGP Ia mezcla Iodosa agua carbén *que‘se‘forma en la

gasificador
mediante’|
alimentad

regenerado para remover el azufre y de esta forma asegurar su ac

21



La eliminacién’ de azufre en los: combustibles se” ha hecho. un deber por los
problemas amblentales que oca iona éste Los procesos convencionales para la
recuperacnon ‘del. a Ufre los han’ meJorado exntosamente actualmente la efectividad
de estos proceso, es superiora:99%::- C

ccion, de hidrogeno®’®

sugunentes

Seccuon

Alta temperatura N
Baja temperatura

cloro,' se

n from partial oxidation o residual fuel oil”. American

7 Roger va :
PennWell Book 4

eroqen from Coal:' a Cost Estimatidﬁ Ghidéﬁodk 'Tulsa ‘Oklahoma, 1983;"

ncyclogedla of chemlcal Prgcessmg and Desrgn, edltor Jonh J! Mcketta, 1986
22
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TD eunonoe ars

Figura 2.6 Diagrama de flujo de la unldad de produccién de hldrdgeno

Fuente: Encyclopedia of Chemical Processing and Design, editor John J Mcketta 1986

Debidoa que la reaccnon es exotérmica, se puede rec“p""a calr enerando vapor

que puede emplearser en los d:versos procesos del’

23



Metanacic’m

El proceso de- metanacnon, cuyo objetivo prlnmpal es dlsmmUIr la_cantidad de
mondéxido y: bidxido de-carbono’se.lleva a Cabo en un reactor de lecho catalrtlco
Los catallzadores de nlquel y rutemo son Ios que ma&s se emplean en este- proceso

Las pnncnpales reaccnones en esta etapa son

empacados con

de 60 a98%; dependiend
operaciény la pur

con otros: proce‘os

2.5.8 Descripc

En la figu'rfen" 2.7

de aire. Posterlormentq la mezcla se lntroducek en el combustor de la turblna de’ gas,
el aire necesano se allmenta por medlo del compresor. Los gases cahentes que

2'4' :



salen del combustor, entran alaturbina, el cual mueve al compresor.y al generador
El vapor y el mtrogeno en el -gas de smtesus al: entrar a kla turblna tlenen como

Fraccnones de vapor pueden extraerse y acondlc narse para abastecer demandasv
de las diversas’ unldades de procesos que mtegran el snstema global Y para
alimentar la reflnerla o .

25



Fuente: James S. Falsetn and Ronald L: Skarbek

OXI1GEND

COQUE

AGUA

ESCORIA
Y AGUA

SILOS &

PRESION

)

GASIFICADOR

G4S DE SHIT. | | jupiEzae PO, co2 v
0E GAS cogésggnon LESORTION > OTROS GASES
LAVADOR ) PRESSURE
H10ROGEND
uMiIDaD
F=—2> &ZUFRE
CLAUS
; Ll[ TJURBIH~ DE GAS
1/\[\ = LnpiEzs mlml;
i1
DE GAS W
AGULS
RESIDUZLES
GASES EXHAUSTOS
TURS A DE vaPOR
—{ TRAT. DE L GUA
LGUA GRIS
7 e G ol
" ﬂ ENERG)A
B k¥4 B
P TRAT. DE CALDER= DE 5 EFW
i AGUA Finos RECUPERACI0N -

Figura 2.7 Dlagrama de flu;o del sistena mtegrado IGCCy producc:én de hidrégeno {TGPS)

’Petroleum Coke Utilization with the Texaco Gasification Process”; NPRA Annual Meetlng, 1993.
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3. REFINACION DEL PETROLEO

En este capitulo se hace una breve descripcién en-lo que. consnste el proceso de
refinacion del petréleo, se mencionan los procesos mas convenlentes para tratar
crudos pesados y azufrosos y los requerlmlentos Y productos de una reflnerua

3.1 Antecedentes

punto de’ ebulhcné
que se puede sep

La naturaleza .de_una efmena varra dependlendo der su;capacuda v Iocahzacuon,
productos. deseados tlpO de crudo que. se vaa tratar, etc Una reflnerla sumple,
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Figura 3.1 Diagrama de flujo-

una refinerfa compleja

Fuente: Kirk Ot'ﬁ-merr,':Erilyéijcylogedfa dé:Tecnologia Quimica.



consta de destilacién atmosférica, reformacién de naftas para mejorar. el octano,
e hidrotratamiento de destilados medios para eliminar el azufre. Las refinerias mas
complejas, cuentan con procesos con mayor capacidad de conversnén tales como
craqueo catalitico, reformacién y alquilacién mas severa. e

3.2 Descripcion general de los procesos

Cuando un crudo se somete a tratamiento de refinacion, inicia co , un Iavado con
agua para eliminar sales y particulas suspendidas, posterlormen pasa a Ia torre
de destilacion atmosferlca en donde se separan gases Ilgeros c

obtener destllados
es el producto fina

El residuo..de- alto -vaciopuede ' someterse  a‘itratamientos’ tales’ como,'
hidrotratamientos, coqwzac:on craqueotérmico, entre otros; ‘de los cuales_se .
producen destilados y un residuo con alto contenido de metales y azufre. Este

residuo puede aln tratarse para obtener productos de valor comercial que no

contaminen. La tecnologia de gasificacién es una alternativa de tratamiento que

logrard el objetivo.

3.3 Procesos mas convenientes de una nueva refineria en México

Ya se mencioné antes que los procesos que debe integrar una refineria van a
depender del tipo de crudo que se trate y de los productos que se deseen producir.
México actualmente esta importando gasolinas, lo que implica una fuga de divisas:.
para el pais, para evitar esto, se debe pensar en la instalacion de nuevas refinerias
que deban seguir la linea de produccién de gasolinas. Por otro Iado, PEMEX esta“' :
exportando crudo maya y combustoleos a bajo precno

De acuerdo con lo anterlor, una refmena nueva en Méxnco podna trata crudo’ mayaj: i
y su produccnon pri '}alsenanlos destulados Los procesros u pud nmtervenlr;»
en ésta son Ios qu e mencionan en la seccvén 3.2, para- tratar los resrduos de ..
vacio pueden ser hldrotratamlento, craqueo catalltlco, coqmzacnon E :
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Los hidrotratamientos y el cragueo catalitico son procesos que presentan varias
ventajas pero tienen una limitante, no es rentable procesar residuos con més de
200 ppm de metales ya que éstos desactivan los catalizadores,; reduciendo. su
periodo de vida (til, asi mismo aumentando sus costos. Los resnduos del crudo
Maya pueden contener desde 300- 500 ppm dé metales de 3% a 4 5% de
azufre Las caractercsncas de estos“’ esnduos no: permnte q’ue ean tratados por

severo;”
catahttcamente

Estados- Umdos es el pais que mdés coque produce en el; mundo actualmente,

alrededor de 80% del total mundlal En.la.dlti ! 'se; ha incrementado
ga!t}da!d de

Ahuja. Formado e e n,enldo de'

Combustible, " Formado de»‘reSIduos de alto contemdo de azufre este coque es el
menos deseado y debldo asu alto poder calonfrco es usado como un sustltuto de-

: 31,



carbén o combustéleo. Sin embargo sus propiedades Io han onllado a ser el
combustlble menos seleccnonado. :

El coque como combusnble es una alternat:va muy atractlva para la. tecnologla de
gasnflcamon,y cual puede maneJar u'alt contemdo de azufre y tomar ventaja de
su ba;o costo, = B nE

coque tlplcamente cont[ene u oder’ ‘cal rmco alto deb|do ala gran cantldad de
carbén fijo:'contenido-en él,"su ‘contenido - de. humedad es mayor a 8 %.
Normalmente contiene mucho  azufre - orgénico, alto contenido de metales,
principalmente vanadio y niquel, estos tres ltimos, son los que mayor problema
representan al ser quemado el coque en calderas convencionales, la principal
consecuencia es la corrosion de los materiales donde se emplea.

3.5 Requerimientos en el nuevo tren de la refineria de Salina Cruz

PEMEX tiene planeado la instalaciéon de un nuevo tren en la refineria existente de
Salina Cruz, en donde se procesard crudo maya, el nuevo tren contara con una
coquizadora, la cual permitird obtener un mayor porcentaje de petroliferos
valuables, como gasolina, diesel, gasdleos entre otros, pero también se producird
un residuo de cogue muy:sucio, el cual tiene pocas alternativas de uso. Una de las
alternatlvas que se pueden emplear para deshacerse del coque’ es quemarlo en

Las condiciones climaticas en la ciudad de Salina Cruz se muestra en el cuadro 3.4.
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CUADRO 3.2 BALANCE DE SERVICIOS DE UNA NUEVA REFINERIA

Planta

Potencia ;| Vapor

fotkw

60kg/cm;

Vapor

20K/em? ...

“Gombust.

Gas:

- Cataliz.y
i quimicos

Destilacién primaria

Reformacion
Isomerizacié
C5/C6
Hidro de turbosi
Hidro de diesel" *;
MTBE .+
TAME - i
Alquilacién

Sat gas

Merox C3/C4
Fraccionamiento
c3/c4 !
Hidrog. sel. de C4

de FCC
End de gasol,

Isomerizacidn = Cé4..
Generacién de H,
Rec. de azufre’:"
{ton/d) &5 ¢

Destilacién al.vacio.

End. de gasol. lig.

pesados de FCC v =

{Mlb/h) - =

MMBtu/lb,

310%/afo

Total el LB e
Total fuera de L.B

1396477

219805 "

Total

Fuente: Informacién proporcionada por. person
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CONSUMOS Y PRODUCTOS DE UNA NUEVA REFINERIA

CUADRO 3.3

Consumos y productos de una refinerfa

Butano Normal

: Consumos P

i Crudo ‘Maya’

'BPCD :",: ol

{2208 Mib/h

+3,617.5"
i79,915.0
©718,595.0"

56, 381 0
a0 Lo
7 578 0 LT/CD
3281.0 TM/CD -

Fuente Informamdn propormonada por personal de PEMEX

_ CUADRO 3.4 CONDICIONES CLIMATICAS EN SALINA: cnuz‘*

Mes

Tévmp:errat'u’ra oCc

Humedad®

; Pr}oj'-né_dio

Minima" = romedio mensual _ |-

-|-Registra. \"

" Fuente: W'of!d;\‘/yebafhérﬁguid‘e v
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4. BALANCE DE MASA Y ENERGIA DEL IGCC CON PRODUCCION DE
HIDROGENO

En este capitulo se determina la efectividad técnica del sistema integrado
(gasificacién, produccién de hidrégeno, produccion de oxigeno y generacién de
energia eléctrica y vapor}. Se desarroll6 el balance de masa y energia con base en
las técnicas convencionales considerando la rnformacrén que se.nos proporcrono -
en PEIVIEX sobre la refrnerra en Salma Cruz :

El ObjetIVO prrncupal de esta. tesis es calcular si el gas de srntesrs que se produce de

el balance general de masa y energra del
sistema IGCC 'y produccion’ de hrdrégeno de los procesos TGPS y SCGP
respectivamente.
4.1 Descripcion géneral del sistema IGCC y produccién de hidrégeno
El sistema IGCC y provducqién de hidrégeno, consiste de:

® Gasificacion .

® ‘de oxigeno
L] roducmon de hidrégeno
°®

4.1.1 Gasific‘aéién

La gasificacion del coque se Ileva a cabo tal como se describe en el capitulo 2, en
esta area, durante 'frlamrento de los? gases se produce vapor de alta presron,’
el cual se emplea para ubr las necesrdades de calor en el mismo_y el resto’se
envia al HRSG, ‘més’ adelante ‘se: mencrona ‘la dlstrlbucrén de energra en todo el
sistema tanto para TGPS como para SCGP :
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Destilacion

Crudo
Atmosférica
JI VAPOR
Destilacion Y
al vacio ENERGIA ENERGIA
I HIDQOGENO ELECTRICA ELECTRICA
Coquizadora
C
REFINERIA oque
PLANTA IGCC
. " ‘Caldera de
Gasificador —» 5;';'3:5" — E‘é’;:;a Re& e%%rr%c 6n
Escoria Vapor

Figura 4.1
Fuente: Leslie Lamarre, "Activity Worldwide", EPRI Journal, July/August 1994.



FIGURA 4.2 DIAGRAMA DE FLUJO DEL SISTEMA CON BALANCE DE MASA Y ENERGIA (TGPS)
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FIGURA 4.3 DIAGRAMA OE FLUJO DEL SISTEMA CON BALANCE DE MASA Y ENERGIA [SCGP)
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4.1.2 Umdad de produccuon de oxngeno

Se contempla que: Ia unldad de produccuon de.oxigeno estara: mtegrada al cnclo
comblnado esto |mpl aque alrrededo‘r de 1 9% de aire del comp‘resor de la turblna

La refineria
aproxnmada

de conve}rsron. le
exotérmica por IV
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4.1.5 Dist’ribucién“de vapor en eI sistema integrado.

Enlas flguras 4 4 y 4:5 se muestra eI esquema general de la distribucion de energia
del SIstema utiliz JELS tecnologlas TGPS Y SCGP respectlvamente

‘ Proceso TGPS -E ue se recupera durante el enfrlamlento del gas de smte5|s,
es sélo el 4 36% i ‘

vaponzador ’
turbma de v

El 46% de 125
resto se-envia::
que post’eri ‘

El calor sensibl
forma: pa
vaporizado]
BFW. a 35 bar
sintesis; se
calentar
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VAPOR

a HRSG
VAPOR ¥ BFW
436% 2.42%
PERIDAS POR 202 HIDROGENO
LIMPIEZA )
DE GASIFIC.
PERDIDAS
§%
EN CO2
o
=
w
clen
3.
CALOR x.
SUMINISTRADO L
= ;
100% o
o
1161.56 MW g PERDIDAS
=
w
<
o

5.64%

PERDIDAS | 0% : i 487%
VAPOR A ENERGIA VAPOR A
. B .
PROD. DE H2 L FW Y GASIF ELECTRICA
Lk REFINERIA
y BFW 8.88%

Figura 4.4 Distribucién de energfa (TGPS)

Fuente: Elaboracién propia con base en datos obtenidos en este trabajd.



Fw
as%
VAFOR PERDIDAS POR .
PURIF. LIMPIEZA VAPOR
OE H2 A as% v 8Fw HIDROGENG
6.a5%
/ s25% DE GASIFIC.

6.46%

PERDIDAS
EN CO2

CALOR

SUMINISTRADO

- PURIFICACION

VAPOR A
REFINERIA

~ GASIFICACION

. PERDIDAS -

“ PERDIDAS POR

: LIME ; ; B “ ENERGIA
379% Pl i LIMPIEZA . . ,
. SR , PERDIDAS ELECTRICA
- 1.45% A ¢ BFW Y
: : 6.44% 2.52%
L GASIFIC.

Figura 4.5 Distribucién de energla (SCGP)

Fuente: Elaboracién propia con base en datos obtenidos en este trabajo.



Refineria - La refineria requiere vapor de presién de 60 Kg/cm y 20 Kg/cm?. El de
60 Kg/cm? se extrae de la turbina de alta presién después. de gue entrego trabajo
y se hace: pasar por el, HRSG en donde se sobrecahenta a 500°C ‘El de. 20 Kg/cm

\dlferentes ala

Las cantidades de coque gue han gasificado’en las referencna
cantidad que produciria la refineria, para esto, se'hizoitna’ |nterpola0|6n de Ios .
mismos para determinar el balance de masa en todo el snstema O :

4.2 Parametros de referencia
Los pardmetros que se consideran como referenCIa para el balance técnlco de este’

estudio son los que directamente las firmas, defmen ‘en’ sus respectlvos estudlos
que han presentado. Estos se mencnonan a contmuacnén LI . S

Proceso de gasificacién

Se seleccionaron las tecnologlas de TGP Lyl estas presentan
conducnones de operaC|on dlferente e :

- Gasificador:
- Alimentacion
- Temperatura
- Presién. s < L ‘ : ' I
- Sistema de B irec ' ‘gasy
enfriamiento ‘ enfnadorconvectlvode
900°C ‘a 235°C

- Saturacién del

gas limpio ""'19%'m9| 5

Caracteristicas del coque de referencia'’

Andlisis aproximado % en peso
- Humedad 9.31
- Cenizas 0.45
- Mat. volatil 9.62
- Carbén fijo 80.62

43



Analisis dltimo

% en peso - % en peso
base seca: base humeda :

-'Carbono" - 79 35
- Hidrégeno = ; 3.9
- Nitrégeno: ..~ 11 1.20°
- Azufre. £ 6.39"
© 2 'Cloro'” ‘ 20, 027 .
‘,-Ceniza's a 044
- Oxigeno 0.
-‘Humedad

- Poder calorifico 14 500.00 Btu/lb 2
libre de humedad GEL

Ciclo Combinado:

Turbina de gas: General Electnc MS7001 FA (7FA)

La turbina de gas 7FA .es ntr t’as una de las de mayor capaCIdad y efucnencna
para el servicio’des60; ‘En peracuon comercual mantlene con5|stentemente
niveles de confiabilidad; erca del 99% La 7FA ofrece la venta]a ‘de flexibilidad en
el manejo de dlvers n envados de’
cualquier combu capltal y los

n Holt, N. A H.: "Stat of the art: Review and Potentlal Opportunmes for Apphcatlon in Mexuco ,
IIE/CFE Gasmcatlon Semmar Mexnco February(1994) G = o
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Localizacion de ia planta:

- Salina Cruz
- Altitud, 50m sobre nivel del mar
- Temperatura ambiente promedio, 27°C

Eficiencias:

- Compresor 87‘,%‘
- Turbina.. ~89% -

Flujo de aire corregido en funcisn fde"'laat'ér»hperatu'ra ;av'mbi:én;e:fzrjséj 3086 ib/hr.

Ciclo de. va“ 0

- Evaporador.de alta presuoh'
- Sobrecalentador de alta pre3|on ‘ados’ nlveles 125 bar y 60 bar
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- La diferencia de temperaturas entre los gases de combustion'y la
generacién de vapor es de 15°C

4.3 Balance global de la planta
En el cuadro 4.1, se muestra la relacién de consumos de: msumos‘referente al

coque alimentado y consideraciones técnicas de acuerdo conla“informacién’
consultada, para las dos tecnologias. ; : :

‘Relacion insumo/coque

Cohs"umo,,oxfgeno/coque ;

Consumo, agua o vapor/coque
Eficiencia del gas frfo % A
Generacién de vapor % del poder
calorifico del coque

Consumo, nitrégeno/coque

Conversién de carbén %

nsumo T TGPS

Coque ahmentado Ib/hr 301387.2
Consumo de oxfg . 320374.6
Consumo,de agu [} vapor lb/hr 189051.1
Consumo e nitrégeno. Ib/hr : 0

814603
45365.5"

Prod. de vapor, 125 bar, Ib/hr
Prod. de vapor, 60 bar
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4.3.2 Balance de matena en la umdad de produccuon de hvdrogeno

F'ara produmr lo 130 MM ft3/d|a de hldrégeno se reqmere 53 2% y: 54 8% del gas:

Gas de sl

;.299,485
552,694 i
33,262
176,674 °
47 B.95E-3

Hidrégeno ‘con
Vapor, generado,
Densidad de! hid

Componente’:

a7



4.3.3 Balance en Ia umdad de produccuon de oxlgeno

En el cuadro 4 5 se resume el balance general en Iakunldad de produccuon de
oxfgeno. :

.,CUADRO 4.5 UNIDAD 'DE PRODUCCION DE OXIGENO

ey Unldad de: separacvén de alre

Alre proporcuo ado del compreso

4.3.4

s tecnologias.

72 soz soo B
838 330 5

1 709

3.531,702 7 440 929_5‘

3,531,702 -

7 3440929
g8 b 181
ST 29"

28

Potencia neta MW ":,":17 52"

Eficiencia en la TG (%)

4.3.5 Balance en el cnclo de’ vapor‘%

En el cuadro 4.7 se resume el balance de masa y energla en e mclo de vapor
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~CUADRO 4.7 CICLO DE VAPOR

TGPS:"

SgeGR i ¢

Gases exhaustos Ib/hr

de AP, kj/s =

Vapor entregado a reflner{a,

Lfg. sat. de 35
Vapor generado

Q que ceden Ios gases en seccuﬁn ; ~';j

- de 60 bar.y 500°C:{ext. de! T,,,,) ‘
d B

3,531,702

Calor de entrada - MW

Turbina de Qas, VMW»
Turbina de vapor, MW
Total

Energia térmlca del vapor, MWt
Energla térmxca del H’ MW i

Consumo lnterno MW e
Separacidn de alre ST
Auxiliares - " e
Planta hidrégeno
Total

Potencia neta, MW :
Eficiencia, (%)} "
Heat rate, Btu/kWhr' o

Energia eléctnca a refineria MW
Energia eléctrica sobrante MW

- 6464.5
100
430

182, 7

: ’218.3‘:

300.5 -

470

10.2

18,0
72.2

1105

V542
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4.4 Impacto ambiental

La contaminacién generada por la dlsposucnon madecuada de desechos tanto -
sdlidos como liquidos, ha provocado un deterloro afectando eI equmbrlo de los
sistemas naturales como son: el agua, suelo’ yiaire:
anos en los avances tecnologlcos “han consnderado

Aire - Las emisi

H,S, el cual pu
azufre elementa
lavado con agua

“Particulas - (Kg
50, 1Kg/m?)
'NOC (Kaim?®

Fuente: Diario O'fivcial de la Federacién

ormas Técnicas. Ecolégicas, octubre/d:cnembre de 1988

{a) Para equipos de combustlén -con’capacidad hasta 108.x 102
{b] Para equipos de combustlén con capacidad: mayor de, 106 % 10% 1/h )
{c} Los datos se establecen en Kg de contammante/m de combustlble quemado
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CUADRO 4.10 EMISIONES POR LA TECNOLOGIA DE GASIFICACION

Componente |5 Emisiones
) 0.005
1.2’68‘
10.762;

cupalmente S(5|IdOS suspendldos y
sulfuros -Los sélldos suspendldos

Estas agu‘ays"
descargados
cianuros co
de sdlidos's
del vapor de

Suelo. Los sohdos se producen en pequenas cantldadesd 'se consnderan mertes Vi
contienen alto porcentaje de vanadio y niquel, los’ cuales pueden ser: recuperados'
para uso industrial; lo'que implica bajo nivel de: contamlna' ién al: suelo’ por este )
medio. S e

4.5 Andlisis de resultados

En esta seccién se analizan los resultados obtenidos: del ‘estudio. técnico
comparando las dos tecnologias. : :

sintesis es muy
del 10%, mientr

sistema de. enfrnamnef (oY del proceso SCGP perm|te recuperar més calor sensnble de
los gases, generando mayor cantidad de vapor que puede utmzarse lncrementando :
la eficiencia del snstema E
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Produccién de_hidrégeno- El gas de sintesis necesario para generar el hidrégeno
requerido, es en la misma proporcién para las dos tecnologias. En este caso, TGPS

presenta, ventaja sobre. SCGP yva:que:e

nel mlsmo gasnflcador se genera -el vapor

necesario.en’la’ umdad de; conversnon“’de CO en‘el’proceso’ SCGP “este vapor se

toma ‘del: que S gener'

ifquidos, en cas
{mds flexnble)

Proporciona vapor p
produccién qe H2

En la cdmara quench se queda [

) En la escona del ga

metales contenidos en el: coque

No requiere de econ"
calentar el BFW™'

f‘metales del coque

DESVENTAJAS

Menos eficiente

Sélo acepta alimentaciones ‘sélida

Tratamiento de agua mds comple;o

Su equipo de enfriamiento’ es muy grande

El gasmcador requter‘ may r mantenlmlento

Requiere de equipo adlcwnal para calentar el
BFW :

debido a que'la flama'es dlrecta al‘refractario

Fuente: E.L. Doering and |

Mahagaokar, "Benefits of Heat Recovery..."; Seymo

gasification Systems for,Power ": Arthur-L. Conn, "The Integrated Gasmcatlon Comblned Cycle‘

Power..." y Ashok K Anand et al "ngh Effici

iency Quench gasmcat:on Combmed Cycles
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Por confiabilidad se recomienda lo siguiente para ambas tecnologias

Equipo -

- Separacnon de aire. 2 ‘uriidades"de 50%

- Preparacién de o :
alimentacién™ " T2 umdades de 50%

- Gasnfncador/lavador E 2 unldades de 50% :

- Produccion de Gl e .
hidrégeno -

- Eliminacién de " LI S R B D
gas acidoi. i : ~2'unidades'de 50%

- Recuperacio de il s
azufre: 2 unidades de 50% -

- Ciclo comblnado
Turbina de gas’ (
Recuperador de calor‘_!.; idad de 100%
Turblna de vapor T f}1 unldad de: 100%
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5 EVALUACION ECONOMICA DEL SISTEMA

En este capitulo se desarrolla el balance econdmico considerando los costos de
inversién y operacién tomados de diversas fuentes de informacion, también se hace
un andlisis de sensibilidad de la rentabilidad del proyecto vanando Ios parémetros
base de mayor mcertldumbre : . .

La evaluacién econémica del proyecto determina en ultuma mstanma su vnabulldad
Este ana|13|s nos muestraiun panorama'de rentab|||dad del proyecto

El anahsns econdémico,: involucra:.

las requerfdéé p
a una capacnda
necesaria (450 MW)

¥ por Io u 'fue necesarlo ajustarlos a'la capacndad

n:en:délares (us $)*dé 1993, localizacién en la Costa del

Golfo de. Ios E.U:

5.1 Parametros economlcos cons:derados para el analisis

Los parémetros que se consnderaron para desarrollar el anélisis econdmico de este
trabajo, se basan fundamentalmente enelinforme de CFE, Costos y Pardmetros de
Referencia para la FormulaCIén de Proyectos de Inversién en el Sector Eléctrico y
en los reportes EPRI menmonados anteriormente.

- Vida Utl| de Ia planta 30 afios
- Depremacuon” i S 10 afios
- Tasa de interé Glares) » +.12%

- Tasa de rend minima::
Atractlva, en délares '(TREMA) . 16‘%

- Periodo: de: cons uccvo +-3:afos

- Factor de planta - 85%
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Precio del coque
Precio del azufre -
Precio‘del hldrégeno :
Precno de'la’ energla eléctrlca .
precio-del excedente '
Precio del’ vapo S5
lmpuestos

0]
25-50 US$/ton -

- 2,45 US$/MIft®

0.05.US$/kWh .

0] 035 US$/kWh

- bb



Precio del coque. El precio del coque en el ‘mercado actualmente.esta entre 5
US$/ton y 15 US$/ton’?, dependlendo ‘de sus caracteristicas. El'cogque: ‘producto
de un crudo! maya contendrra una. gran ‘cantidad. detazufre:y metales, tomando en’
cuenta estas condrcnones y un estudlo\hecho para 'PEMEX, en donde la empresa
debera pagar US$ 1 O/Ton para que se’lo lleven eI precro que se Ie asrgné para el

como referencua
promedro de v

Regarto de utllldades (PTU). Es una. prestacnon para Ios ern e _equrvalente a
un porcentaje sobre las utilidades. Para’ este proyecto se estlma sobre el lngreso
gravable. i e : e

12 Mahagaokar,U and Hauser N, "Gasrflcatron of Petroleum Coke in the Shell Coal Gasification
Process™. Twelfth Conference on Coal Gasrflcatron Power Plants, 1993, : .

'3 pe comunlcacrdn drrecta con personal de PEMEX g L';

' Dato tomada de un recibc de, COmisiuén federal de Electricidad para PEMEX.
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5.2 Costos de inversién

En el cuadro 5.1, se muestran los costos de |nverSIon para Ios procesos TGPS y
SCGP respectivamente.

Los costos de inversién de una planta, comprenden los siguientes rubros: .

Material. Costo d

mano de obra : L
A [ omo‘fcostos de computadoras costos de
reproduccm 'z comumCacmn y'vnajes
- Costos de’ IlcenC|a p fa procesos de lngemena bésucos
- Gastos’ generales : -
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CUADRO 5.1 COSTOS DE INVERSION DEL SISTEMA IGCC DE LAS TECNOLOGIAS TGPS Y.SCGP
§ ; CPwSCGPh

AREA

MUS$ 1993 |

Manejo de":’:on{l’)u,sgiiblé"

L

Gasificacion’:

Tratamiento de‘aguas’

Unidad de ééi)éracndn de’air

Ciclo®
Combinado

Produccién de hidr geno

Balance de

Terreno y construccvén de’
edificios )

Manejo de 56 do

Instalaciones’ generales

SUBTOTAL

Costos de inge‘niéifa.

Costos de administracién

Contingencia S

TOTAL |

* El ajuste que se
® Incluye gasificacién y"e'nf
¢ Incluye enfriamiento y, : ;
¢ La diferencia de costos para TGF’S SCGP‘ de est

tros costos

5.2.6 Contingencia ot

El costo de contmgencna se valua en base a una sene de cnterlos como experlenc:a
en el proceso, precio, cant!dades de matenal costo de mano de obra productlwdad
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de mano de obra, factores de costos indirectos de construccidn y administracion,
factores de escala y cambios de diseiio menores.

Actualmente las fuentes consultadas estiman la contingencia"entre’ 10% y:20%
anual del costo de inversidn, a medida que esta tecnologla ‘se_haga. mas comercnal
este porcentaje disminuird apreciablemente. Se puede. consnderar que esta
tecnologia se encuentra en la cuspide de {a curva de aprenduzaje B

5.3 Costos de operacién y mantenimiento

En el cuadro 5.2 se resumen los costos de operacuén fl] S ari bl‘gas' par_a las

tecnologias TGPS y SCGP.

Los costos de operacion y mantenimiento se dividen en costos fijos’y varlables Ia
descripcién de Ias bases para estos costos se menctonan ensegmda G

5.3.2 Costos de‘—operac’ n fuos

Estos costos son’
cargos:

ent e}’ntesﬂydel.factor de planta y'comprenden los siguientes

mantenimiento se davnden en fnos
Los costos fuos se dividen en'man

. Incluye el costo del.

Costo del agua

Costos de los productos gulmlcos y catahzadores

Disposicién de escoria. El costo estlmado para la dlSpOSICIOﬂ de escona cuando '
se gasifica carbén es US $ 10.71/ton seca, cuando se gasmca coque este '
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costo lo estiman en cero por la cantidad de metales (V y N|) que pueden
recuperarse. Lt :

Costos de mantenamlento vanables Corresponden al 35% de Ios de
mantenimiento totales; tamblén“_ e dividen-en-mano de ‘obra'y’ matenales
(35.7% vy 64*3%“ respectiva ) :

Mano de obra

Mantenimie th> P B
fmiento.. ' : 42 ; |iiaze

Administraciéh" o) g 541 . : 95
TOTAL DE'COSTOS FIJOS 100"

Agua (US $ 0. 0733/m3)

Quimicos y catalxzadores

Disposicion- de esco

Mantenimiento

Slaga

TOTAL DE COSTOS VARIABLES

“io00
TOTAL DE COSTOS DE OPERACION \& 19,435 ‘
MANTENIMIENTO -

Fuente: Elaboracién propia de datos tomados de

‘reppyfés "EPRI TR-1021665" EPRI P-4463-SR
{Technical Assessment Guide) y EPRI GS-6493", G

5.4 Métodos para la evaluaciéh ec mica del proyecto™

o: no, se evalud, bajo el criterio de
entre los que destacan: Método del
Anual Equivalente (AE) Tasa Internaj

Para determinar si un proyecto es o
diversos métodos establecudos para este: fir
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dinero no tienen el mismo valor actual si se encuentran en puntos duferentes en el
tiempo y la tasa de lnteres -es mayor que cero,.

Método del valor Qresente Este metodo es uno de Ios mas utlllza os para evaluar

en donde:
VPN = Valor presente neto
S = Inverslén lmcnal &

o

S
n
!

en donde:

AE =
F =
[A/P,i%,n]:
[A/F,i A:,n]

Método de la tasa ‘interna‘de rendlmlento La tasa |nterna de’ rendtmlento (TIR),
representa el porcentaje o.la’tas e,‘.,lnterés que:se gana sobre el“saldo ‘no
recuperado de una lnv rs n en cualquner punto del tlempo de Ia vuda del proyecto

El proyecto sera: rentable si Ia TIR es més alta o por lo menos lgual al valor de
TREMA. Es la tasa a: la cual el VPN es ngual a cero PR
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Relacién beneficio/costo. Es el cociente entre el VPN de los beneficios y el VPN
de los costos. Silarelacién es igual a-1; los beneﬁcnos y:los costos soniguales, Io
que significa_ que la: Justlﬂcamén mlmma para que se desarrolle el proyecto.

Periodo de recugeracnon. Se refiere al periodo de tiempo requerido para recuperar
el costo inicial de una inversion a partir de los flujos de efectivo formados, sin
considerar el valor del dinero en el tiempo.

5.5 Costo nivelado (CN) del hidrogeno y la energia eléctrica

Otra manera de evaluar la rentabilidad del proyecto es calculando el costo nivelado
de los productos que tienen mayor participacion en el proyecto y compararlos con
los de fuentes convencionales. Para esto se aplica el concepto de que el CN toma
en cuenta el valor del dinero en el tiempo.

Dado que son varios productos los ‘que se obtienen-.del ststema, so -
determlnaran los costos del hldrogeno V- energla eléctrica, por ser%los que més

Costo mvelado del: hldrogen ‘Para determinar el CN del hldrogen S consndero,'
la inversién“del? tren‘de:produccién de hldrogeno; sa parte p porcmnal del
gasificador; de. & planta de oxigeno y de los servicios: gener es aS| como Ia parte
proporcionalde; Ios ‘costos de operacién. : :

El costo nlvelado se calculo con base en la sngunente relacnon o
(7 ms>

T VPR,
en donde:
CNy, = Costo nlvelado del hldrogeno o : :
VPC,, = Valor presente de Jlos costos’ totales. de produccn:’m de hldrégeno
VPP, =:Valor presente de 1a producmon de hldrogeno ol
VPlg Valor presente. de los! mgresos por venta del azufre que se recupera

en Ia produccnén de hldrégeno

VPC = AEC*[((1 +i) -1)/.(1 +,,,, :
VPP AEP*[(u +.)" 1)/.(1 +:>"1

i

V'éz ,



AEC = Anuahdad equivalente de costos
AEP = Anualidad equuvalente de produccnén

Costo nivelado de la energia eléctrica: EI CN de Ia energla eléctrlca se. determlna de .
|gua|forma que parael hidrégeno ncluyendolos ngresos: que representa elvapor

en donde: -

Entonces, el cNE :o 0485 us $/kWh |

La dlferenma del CN y- el precno de venta de la E E::es 0.012 US$..Los ingresos al
proyecto por este producto son en menor proporcién que el h|drégeno
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Costo nivelado del hidrogeno asignandole precio a los demas productos. En este

caso, se considera la inversion total menos los ingresos de la energia eléctrica,
vapor y azufre asignandoles precios de mercado. :

VPC, = 737.81 x 10°
VPl = 284.25 x 10°
VPl,, = 114.06 x 10°
VPlg = 16.02 x 10°
é‘l'cN** = 1.3 US$/MIfE3

Por lo tanto

Costo nlvelado de la energla eléctrica_asignandole precio a Ios demas productos.

Al asignarle el precio al hidrégeno de 2.45 US$/Mft®, el CN de Ia energia eléctrica
es cero. esto quiere decir que con los ingresos del hidrégeno a! precio establecido
se pagan los costos que intervienen en el proyecto,

5.6 Evaluacion y analisis de resultados

El flujo de efectivo para un proyecto se compone de los ingresos y. egresos durante -
la vida util del mismo. Los ingresos lo componen los productos del sustema Los
egresos se componen de la inversion inicial, los costos de -operacién, ~de
mantenimiento y del combustible. :

El hidrégeno es el producto que mas aporta al. proyecto (véase enla‘figura® 5 a eI
porcentaje de partucnpamon por cada producto) : 5

interés de 12%. dUrah e

La tasa interna de rendlmlento del proyecto antes.de impuestoses 23.5%!y 23 3%
para los procesos’ TGPS y SCGP respecnvamente frente al requerlmlento mlmmo .
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de 16% (TREMA). El penodo de recuperacaén del capltal bajo este esquema es 4 2
afos.

Aun después de lmpuestos, la mversnon fmancyada ‘IOO% con capltal proplo el

PARTICIPAC|ON DE INGRESOS AL PROYECTO
POR PRODUCTO
Figura 5.a

H2
62%

Vap.
12%

25%

Fuente: Elaboracién propia de los cuadros 5.3 a 5.6
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CUADRO 5.3 FLUJOS DE EFECTIVO ANTES Y DESPUES DE IMPUESTOS (TGPS)

INTEGRACION DE GASIFICACION A UN CICLO COMBINADO
~ RECIO  PRECIO  PRECIO PRECIO INCREM. EESEMB LUJODE DEPRE- EIGRES YMPUES FLUJO DE
ANO | t ENERGIA DEL H2 IAZUFRE [ENERGIA /APOR  HIDROGEN AZUFRE OPERAC. JNVER- FECTIVO CIACION IGRAVA-Y REP. [EFECTIVO
ELECTR. MAPOR US LSs/ton LECTR. us MUus us Y MANT. [SION IANTES IMP. [ LE UTILID. DESP, IMP
USSKWh WS$fton  B/mn3 Us$/afio | $haiio $/afio $aiio
1995 | -3
1996 | -2 INGRESOS )
1997 | -1 ) -533932
1998 | 0 0,05 9,00 245 3750 p+ TE : -19077 1 -600673 -600673
1999 | 1 0,05 9,00 245 37.50 37953 18466 | 98815, 2432 -19077 138588 | 60067 | 78521 | -34549 104039
2000 | 2 0.05 9.00 245 37.50 37953 18466 | 98815 2432 -19077 138588 60067 | 78521 | -34549 101039
2001 3 0,05 9.00 245 37.50 37953 . 18466 98815 £ 2432 -19077 138588 60067 | 78521 | -34549 104039
2002 | 4 0.05 9.00 245 3750 37933 18466 98815 1+ 2432 -19077 138588 -60067 | 78521 | -34549 104039
2003 | 5 0.05 9200 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 -60067 | 78521 | -34549 104039
2004 | 6 0.05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 60067 | 78521 | -34549 104039
2005 | 7 0.05 900 245 3750 37953 18466 98815, | 2432 -19077 138588 | 60067 | 78521 | -34549 104039
2006 | 8 0.05 9,00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 60067 | 78521 | -34549 104039
2007 | 9 0.05 92.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 60067 | 78521 § -34549 104039
2008 {10 0,05 900 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 | -60067 | 78521 | -34549 104039
2009 | 1} 0035 9,00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2010 |12 0.05 2,00 245 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2011 |13 0.05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2012 | 14 0.05 900 245 37.50 37933 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2013 | 15 0,05 9,00 245 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2014 | 16 0.05 9,00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | -60979 77609
2015 | 17 0.05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | -60979 77609
2016 |18 005 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2017 |19 0.05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | -60979 77609
2018 | 20 005 9,00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138388 138588 | -60979 77609
2019 |21 0,05 9.00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2020 |22 0.05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2021 |23 0.05 9.00 245 3730 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2022 124 0.05 9,00 245 37,50 37953 18366 98815 2432 -19077 138388 138588 | -60979 77609
2023 |25 0,05 9.00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138388 { 60979 77609
2024 |26 0,05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2025 |27 0.05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 { -60979 77609
2026 |28 0.05 9.00 245 3750 |- 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2027 29 0.05 9.00 245 3750 | - 37953 18366 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2028 |30 0.05 9.00 245 3750 |72 37953 18466 98815 2432 -19077 Intereses 138588 138588 | 60979 77609
| . i konstrue.
Tasa de cre 0.0% 0,0% 0.0% |7 00% | - 0.0% [12.50% 4.0%
Cantidad e o | 766,938,000 12.051.820 40332500 | 64842,2 | 19077,00 | 533.932
Luidad g : L Miles kWh Ton | Miles ft3 Tou Slafio - Millones §
Factor de planta 0,85 ] : LT Tasa de Rendimi Minima A i 16.0% 16,0%
S ; Valor Presente Neto 255414 6476
I Incluye depreciacion de activos y amorlizggién ; S Anualidad Equivalente 41348 1048
de intereses durante la construccian (al 12% anual) -~ Relacion Beneficio/Costo 1,43 1,01
* Incluye el excedente de energia a US$ 0.035/kWh . : . Tasa Interna de Rendimiento 23,0% 16,2%
: e Periodo de Recuperacion (afios) 43 5.8




CUADRO 5.4 FLUJOS DE EFECTIVO ANTES Y DESPUES DE IMPUESTOS (SCGP)

INTEGRACION DE GASIFICACION A UN CICLO COMBINADO
i 'RECIO  PRECIO  |PRECIO PRECIO INCREM. DESEMB FLUJODE [DEPRE- EVGRES yMPUES FLUJO DE
ANO ([t ENERGIA DEL HIDRO WZI/FRE ENERGIA 'APOR IDRO UFRE [PPERAC. INVER- EFECTIVO (CIACION GRAVA- [Y REP. EFECTIVO
LECTR. MAPOR WS LS $#ton LECTR. us us us Y MANT. ISION ANTES IMP. LE UTILID. DESP. IMP
IS$KWh_USS/ton  B/MIt3 US¥/ari /afio fafio | $/aii
1995 | -3
1996 | 2 INGRESOS
1997 | -1 -549705
1998 | 0 0.05 245 3750 p* -19525 1 618418 618418
1999 1 0,05 245 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 -61842 78323 | 34462 105702
2000 | 2 0.05 245 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 | 61842 | 78323 | -34462 105702
2001 3 0,05 245 37,50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 61842 78323 | -34462 105702
2002 | 4 0.05 L 2,45 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 61842 78323 | 34462 105702
2003 | 5 0,05 ‘ 245 ..-37.50 39977 18466 | 98815 2432 - -19525 140164 61842 78323 | -34462 105702
2004 6 0,05 }2‘,45‘ 37.50 39977 18466 | 98815 2432 | 0-19525 140164 61842 78323 | -34462 105702
20057 .0,05 TA245 |0 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 | 61842 | 78323 | 34462 105702
2006 |- 8 0,05 ;| 12.45 .. 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 14016+ -61842 78323 | -34462 105702
2007 |-9 'Q,OS 245 . 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 | 61842 78323 | -34462 105702
2008 {10 0,05 245 37,50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 | 61842 | 78323 | -34462 105702
2009 {11 005’ 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2010 {12 0.05 c 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2011113 005 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2012 |14 0,05 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140163 140164 | 61672 78492
2013 115 0.05 2,45 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2014 |16 0,05 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2015 |17 0,05 i 245 37,50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2016 |18 0,05 1245 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2017 |19 0,05 C245 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2018 |20 005 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164} 61672 78492
2019 {21 0,05 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2020 (22 0,05 245 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2021 (23 0,05 245 37,50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2022 §24 0.05 245 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2023 {25 005 245 37,50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 ) -61672 78492
2024 126 005 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2025 {27 005 245 37.50 39977 18466 ; 98815 2432 -19525 140164 40164 ) 61672 78492
2026 |28 0,05 245 37,50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 - 140164 140164 ) 61672 78492
2027 {29 0.05 245 37,50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2028 {30 005 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 Intereses 140164 140164 | -61672 78492
[asa de crec. 0,0% 0.0% 0,0% 0.0% [12.50% 14.0%
Cantidad - L : 823.080.840 |2.051.820 [4E+07 | 64842,2 | 19525,00 | 549.705
Unidad ~ | Miles kWn | Ton Miles tt | Ton §lano__ Millones $ L
Factor de planta Tasa de Rendimiento Minima Atractiva 16,0% 16,0%
Cen HE¥ny P Valor Presente Neto 247406 -2043
[ Incluye depreciacién de activos y amort zacién Anualidad Equivalente 40051 -331
de intereses durante la cqnstrucciéh (al 12% anual) Relacién Beneficio/Costo 1,40 1,00
I incluye el excedente de energia eléctrica a US$ 0.035 Tasa Interna de Rendimiento 22,6% 15.9%
TR Periodo de Recuperacion (afios) 44 59




CUADRO 5.5 FLUJOS DE EFECTIVO ANTES Y DESPUES DE IMPUESTOS {TGPS)

INTEGRACION DE GASIFICACION A UN CICLO COMBINADO

~ PRECIO PRECIO PRECIO PRECIO INCREM. DESEMB FLUJODE DEPRE- MONTO JNGRES JMPUES FLUJO DE
ANO | t ENERGIA DEL 274 AZUFRE ENERGIA /APOR  HIDROGEN WZUFRE \OPERAC. JNVER- EFECTIVO CIACION \DE RAVA- Y REP.. EFECTIVO
ELECTR. NAPOR WS S$4on LECTR. us MUs us \Y MANT. [SION ANTES IMP. T INTE- LE WTILID. PESP. IMP
USSAWhH US$iton VM3 US$/aiio | $/aiio $/afio $aio RESES P
1995 | -3
1996 { -2 INGRESOS
1997 1 -1 -533932
1998 | © 0,05 9.00 245 3750 [+ -19077 1 ~600673 600673
1999 1 0,05 9.00 245 37;0 37953‘ 18466 98815 2432 -19077 138588 | 60067 | ~14850 | 33671 | -14815 123773
2000 § 2 0,05 9001 245 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 | 60067 | -38443 | 40078 | -17634 120954
2001 ¢ 3 0.05 900 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 | -60067 | -32036 | 46485 | -20453 118135
2002 | 4 0.05 8,001 245 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 | 60067 | -25629 | 52892 | -23273 115316
2003 | 5 0.05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 60067 -19222 | 59299 | -26092 112497
2004 6 0.05 9,00 245 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 60067 -12814 | 65707 | -28911 109677
2005 | 7 0,05 9,00 - 245 3750 37953 18466 95815 2432 -19077 138588 | 60067 407 | 72114 | 231730 106858
2006 { 8 0.05 9,00 245 3750 37953 18166 98815 2432 -19077 138588 -60067 78521  -34549 104039
2007 | 9 0,05 2,00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 60067 78521 | -34549 104039
2008 ) 10 0.05 9,00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 60067 78521 | 34549 104039
2009 (11 0.05 9.00[ - 245 37.50 37953 18466 98815 2432 ~19077 138588 138588 | -60979 77609
2010 |12 005 900 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2011 113 005 900 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 7609
2002 )14 0.05 9.00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 { -60579 77609
2013 |15 0.05 9.00 2,45 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | -60979 77609
2014 | 16 0.05 9.00 2,45 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 { 60979 77609
2015 {17 0.05 900 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 } 60979 7609
2016 {18 0,05 9,001 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | -60979 77609
2017 | 19 0,05 9.00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 [ 60979 77609
2018 ) 20 0.05 9,001 . 2,45 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138388 { -60979 77609
2019 {21 0,05 2,00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2020 122 0,05 9.00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | -60979 77609
2021 |23 0,05 900} 245 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2022 )24 0,05 9,00 245 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | -60979 77609
2023 |25 0,05 9,00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2024 |26 0.05 2.00 245 37.50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 F7609
2025 127 0,05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2026 {28 0,05 9.00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 | 60979 77609
2027 |29 0,05 9,00 245 37,50 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138388 | 60979 77609
2028 30 0,05 9,00 245 3750 37953 18466 98815 2432 -19077 138588 138588 { 60979 77609
[Tasa de cre 0.0% 00% | 00% 00% 0,0% J12.50% 4.0%
idad i 766.938.000 12.051.820 40332500 ) 64842,2 | 19077,00 | 533.932
Unidad ) Miles kWh Ton [ Miles fi3 Ton $/afio  Millones $
actor de planta 085 | Tasa de R Minima Atractit 16,0% 16.0%
Valor Presente Neto 255414 58656
Incluye depr: de activos y amortizaci6 Anualidad Equivalente 41348 9496
de intereses durante la construccion (al 12% anual) Relacién Beneficio/Costo 143 110
* Incluye el excedente de energia eléctrica a US$ 0.035/kWh Tasa Interna de Rendimiento 23,0% 17.9%
Periodo de R jon (aiios) 43 51




CUADRO 5.6 FLUJOS DE EFECTIVO ANTES Y DESPUES DE IMPUESTOS {SCGP)

INTEGRAC/ON DE GASIFICACION A UN CICLO COMBINADO . o
PRECIO ¥PRECIO PRECIO PRECIO PNCREM. ESEMB FLUJO DE - DEPRE-: MONTO - INGRES WMPUES LUJO DE
ARo t ENERGIA DEL HIDRO WAZUFRE ENERGIA 'APOR IDRO AZUFRE OPERAC. INVER- FECTIVO FIACION E . . JGRAVA- IY REP. EFECTVO
ELECTR. MAPOR s LS $4on ELECTR. us us us 'Y MANT. 1SION WNTES IMP. T v INTE-. . BLE - UTILID. DESP. IMP
US$KWh WSSfion  gmirne3 US$/aiio _W/ano afio__|$/afio RESES |- -~
1995 | -3 :
1996 | -2 INGRESOS
1997 { -1 -549705
1998 | © 0.05 92.00 245 3750 [+ ~19525 1 -618418 -618418
1999 1 0,05 9.00 245 3750 39977 18466 § 98815 2432 -19525 140164 61842 ~16175 32147 | -14145 126020
2000 | 2 0.05 9.00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 61842 ~39579 38744 | -17047 123117
2001 | 3 005 | - 900f 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 | 61842 | -32982 | 45340 | -19950 120215
2002 | 4 0,05 9.00} 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 40164 | 61842 | -26386 | 51937 | -22852 117312
2003 | 5 0,05 92.00( 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 | 51842 | -19789 | 58533 ) -25755 114410
2004 { 6 005 900] 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 | 61842 [ -13193 | 65130 | -28657 111507
2005 | 7 0.05 9,00 =245 37.50 39977 18466 { 98815 2432 -19525 140164 | 61842 6596 71726 | -31560 108605
2006 { 8 0,03 9001 245 37.50 39977 18466 } 98815 2432 -19525 140164 | 61842 78323 | 34462 105702
2007 | 9 0.05 9.00 | 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 { -61842 78323 1 34462 105702
2008 |10 0.05 200 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 -61842 78323 | -34462 105702
2009 [ 11 0.05 9,00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2010 |12 005 9,00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 ) -61672 78492
2011 )13 0,05 9.00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2012 |14 0,05 9.00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2013 )15 0.03 9.00 245 37.50 39977 {8466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2014 |16 0,05 9.00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 1 61672 78492
2015 317 0,05 9.00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 { 61672 78492
2016 |18 0.05 9.00] 245 37,50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2017 {19 0,05 9.00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 . 140164 140164 | 61672 78492
2018 )20 0.05 9,00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2019 {21 005 9,00 245 3750 39977 18466 } 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2020 |22 0.05 9,00 245 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 { 61672 78492
2021 |23 005 900" 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525) . 140164 140164 | 61672 78492
2022 j24 0.05 9.00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2023 | 25 0,05 9.00 245 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 ). 140164 140164 | 61672 78492
2024 126 0,05 9,00} 245 3750 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 1490164 | 61672 78492
12025127 0,05 9,00 245 3750 39977 18466 ) 98815 2432 -19525 140164 140164 ) 61672 78492
‘42026 28 0.05 9.00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
2027129 | 70,05 900{ 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 4 140164 140164 | 61672 78492
2028 30 { . 005 9,00 245 37.50 39977 18466 | 98815 2432 -19525 140164 140164 | 61672 78492
o . ponstrue. : :
[Tasa de crec. 0.0% 00%] 00% 00% 0,0% }12.50% 14.0%
idad : 1823.080.840 12.051.820 {4E+07 | 64842,2 |19525,00 | 549.705
Lnidad [ MileskWh | Ton Miles ft | Ton §/ano - Millones § -
Factor de planta 0,85 | Tasa de Rendii Minima Atractiva |- 16,0% | -+ 16,0%
Valor Presente Neto 247406 | .- . 51678
Incluye depreciacién de activos y amortizacién Anualidad Equivalente ' 40051 8366
de intereses durante la construccion {al 12% anual) Relacion Beneficio/Costo 1,40 . 1,08
I" Incluye el excedente de energia eléctrica a US$ 0.035/kWh Tasa Interna de Rendimiento 22,6% 17.6%
Periodo de Recuy ion (afios) 44 5.1




5.7 Analisis de sensibilidad

Este andlisis permite evaluar el impacto, en la rentablhdad del proyecto de camblos
en los parémetros base definidos en la seccion’ 5.1+ En efecto;pos:btllta identificar
las fortalezas y debilidades del proyecto ante la incertidumbre en |a esttmacton de
costos. .

Se examinan, la sensibilidad de la TIR ante cambios en'los siguientes parametros.

‘Rango de variacior

Actualmente la materla
este combustlble 2

parametros

El andlisis se

Los costos deiop
El valor de TIR er
de variaci6n del p ‘
cuando los costos’de operacnén fueran 30% mayor (vease flg 5 2 )
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El factor de planta tiene impacto apreciable en la rentabilidad del proyecto. Sin
embargo en el caso 1 el proyecto es.aceptable ya gue-el. valor de TIR hgeramente
menor a TREIVIA cuando el factor es. 75% En el-caso 2 cuando el factor es 75 %,

impuestos; Po
rentablhdad de

v , : I'caso:l la’ relacuon'
B/C es ugual a.0! nd ,-TREMA es. 18% y 1:23 ‘cuando es‘='~14% En el punto '
mas critico; caso el proy’ect 0 'deja de ser atractlvo *’en el caso 1en mngun punto
deja de ser. atractavoﬁ o - 5 = cCE
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ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE TIR
VARIANDO LA INVERSION
TIR (%}
26
~=-TGPS1
--scapr
HiTePs2
® 5cGR2
-GQ R -20 ~10 0 10 20 30
VARIACION DE INVERSION (%)
FIGURA 5.1
ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE TIR
VARIANDO EL COSTO DE OPERACION
TIR (%)
24
22
20
- TGPS1
A— _ +-scept
e R 0 e S Hrars2
e L B I = scapP2
jo | TREMA @ .
T T
14
12
-30 -20 -10 o 10 20 30
VARIACION DEL COSTO DE OPERACION (%)
FIGURA 5.2 v

(1) Financiamiento de inversién, 30% proplo y 70% crédlto
{2) Financiamiento de inversién,.100% proplo :
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ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE TIR
VARIANDO EL FACTOR DE PLANTA

TIR (%)
24
22
20 .
=T - TGPS!
/4"/ -+-scapt
18 #:TGPS2
& scer2
TREMA
.16
14
12 1
70- 75 80 85 a0 a5 100
o7 FACTOR DE PLANTA (%)
FIGURA 53
: . ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE TIR .
VAFIIANDO LA TASA DE CRECIMIENTO DE LOS PRODUCTOS
TIR (%)
24 -
22
i
e
20 ST -
= 4_’_:5/“”"/ - sm —" :‘"'T?SPFS‘(V
. N /_;r—/;—l/ :{:sqcp;
L Hrrs:
EMA B ® scak2
16 -
14
16
12 .
0 0.5 1 1.,5 2 2,5 3 3.5
TASA DE CHECIMIENTO {%)
FIGURA 5.4 '
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ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE TIR
VARIANDO EL PRECIO ACTUAL DEL HIDROGENO

TIR (%)
24
22
20
- TGPS1
18
--scGPi
i Teps2
16 ® sCGP2
TREMA
14
12
10
1.0 1,6 2,0 2,5 3.0 X 3,5 4.0
) PRECIO DEL RIDROGENO EN US $/Mft3
FIGURA 55 . -
: ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE TIR - .0
VAHIANDO EL PRECIO ACTUAL DE LA ENERGIA ELECTHICA
TIR (%)
24
22
20
= TGPST
N St -I-scap1
8 - —d T HiTapsa
//—v‘; s e
TREMA A _F__J.«—-—":'___'f——’l‘; ® scapz
I a—
16 -—‘1,./,‘.————:—:_:‘ pra—
14
12
0,04 0,045 0,05 0,055 0,08 0,065
PRECIO DE 1A ENERGIA ELECTRICA US$/KW
FIGURA 5.6 o




ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE REL. B/C
VARIANDO EL VALOR DE TREMA
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5.8 Perspectivas de aplicacion de la tecnologia de gasificacion en
Meéxico

La gasificacién integrada a un ciclo combinado es una tecnologia muy reciente, de
hecho la primera unidad a escala industrial comenz6 a operar en 1994 en
Buggenum, Netherlands. Sin embargo por las ventajas que ofrece se esta
comercializando rapidamente. En la actualidad mas de 15 unidades estan en
construccién y/o planeadas. Las principales ventajas que favorecen esta tecnologla
estan relactonadas con el medio ambiente’y el uso de. dlversas ahmentaCIones

CFE para ge
futuras.

Actualmente CFE genera:
el pais con comb

ambientales debéran sa

desembocar a

5 Manue! Fernandez Montlel ~kurancnsco J Alams' Chavez, Estu ios de Factlbmdad' gara Planta
de_Gasificién de Carbén 1 de Combustéleo Integradas a Cnclos Comblnado Reporte parclal N° 44288
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PEMEX es otra de las empresas que puede absorber la tecnologia analizada en este
estudio. Actualmente. las refinerias en.: Mexmo c ‘entan con . ecnologlas r‘nuy;,
atrasadas Ia mas remente eslade Sallna Cruz que comenzo a operar en; 1980,1 Ya

CFE y enfrentarse ‘a-la inseguridad’ de sumlnlstro sin mterrupcnon.

Este estudio puede servnr como base para apovyar las demsnones qu ' se tomen
referentes a mstalar 0. no este tupo de tecnologlas en cogeneracnon ‘con -una
refineria. i
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6. CONCLUSIONES

TECNICAS

La cantidad de coque que se producirfa en.una refmena de 1 60 M bbl/dla de crudfo
es suficiente para abasteceria de los SerVICIOS de: hldrogeno, vapor y energla
eléctrica utilizando la tecnologla IGCC con produccuon de hldrégeno :

tegrarse a.una reflnerla
dos como hqu:dos En

licar ue-e 10%'se obtenga con mayor
onsecuencia, PEMEX - tendria que buscar
o podrlan quemarse con tecnologias

para tratar.estos ‘es;ld
le vendiera
produjera_energi

léctrica.aiun precno mds COHOITIICO

ECONOMICAS

La rentabilidéa
y 22 6% (TG

Sto antes de mpuestos presenta n rendlmlento_‘deVZS%

crédito es mayor [
ingreso gravable

Los resultados econémicos nos mdlcan que el proyecto puede ser atactlvo tanto
para PEMEX como para el sector prlvado : e
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ESTA TESIS MR DERC
SALIR Df LA 4 RTEGA
Larentabilidad de! proyecto se afecta considerablemente en el supuesto de que: los
costos de mversuén aumentaran 20%, o el precio del hidrdgeno se redujera a

Uss$ 1.5, Sln embargo a pesar de estas alteraciones graves en el proyecto, la TIR
es mayor que ] de mterés lo que significa que es un proyecto de bajo rlesgo

El h‘idrdgerr_{o‘e | que hace rentable aI proyecto ya que sus aportacnones

tales co'mo
desmmerallz
entre otros
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APENDICE A

CUADRO A.1 COMPOSICION DEL GAS DE SINTESIS DE DIFERENTES ALIMENTACIONES GASIFICADAS

POR EL PROCESO TGPS

L9541

Alimentacion Carb6n Carbén . Carbén . . Coque i Coque . «Combustéleo . Asfalto
Andl.% en peso Pittsb.No.8 -Aleman \.S.'African’: | ‘Coguiz.retard:"" | Coquiz: fluida’: [ 9 6°API 0° API
Carbén 74.16 . 173.93: *”84}80
Hidrégeno 5.15 465 1:8.91:

_Nitrégeno 1.18 1.50°
. Azufre " 3.27
Oxigeno 0B.70

600

80
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CUADRO A.2 COMPOSICION DEL GAS DE SINTESIS DE DIFERENTES ALIMENTACIONES
GASIFICADAS POR EL PROCESO SCGP

;Carbé‘r).‘i"e;(as,: o sn’ | 227 |4 Coque -

‘k-‘Fué\nté.,EPRI,GS'—7531, Shell GasificationProject: Gasification of Eleve Diverse Feed ',;,1.9‘92.
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APENDICE B
Ajuste de costos de inversion de equipo a capacidades diferentes

Los costos de inversién de una planta de capacidad diferente a la de referencia, se
considera la siguiente relacién recomendada por CFE y EPRI-P-4463-SR:

En donde:

Costo de Ia umdad
Costo de la unidad que;,
Capacldad de la: unld d de

Cy
C,
K,
Ka

o

(0.2172 para 45
(0.2050. para Ky '

Los valores de @ se tc : | eporte EPRI AP 3109 "Coal Gasification
Systems: A guude to Status Appllcatlons and. Economlcs S

82



BIBLIOGRAFIA

1. Alper, Seymor B. "Coal Gasuflcatlon Systems for Power Generanon Annual
Review Energy, 1986, : TR T R

10.

11.

Francnsco California

12. EPRIAP- 5340, Advanced Alr Separatlon for Coal Gasmcatuon Combmed'

chlev
Power Plants August 1987 SRR

83



13.

14.

186.

16.

17.

18.

19.

20.

21.

22.

23.

24.

25.

EPRI GS- 6493 Vrrqnma Power’s Studv of a Shell Based GCC Power Plant,

September 1989

EPR! GS/ER 6770 Gas Turbme Effects on’ Integrated Gasrfrcatron Combrned
Cycle Power Plant Operations:: March:1990 [

EPRI TR 1021
urbrne (HAT)

Falsettr Jam

Q9

A:Feasibility and Assessment Study for FT 4000 Humld Arr

Gulf Publlshlng
pags. 69 113

s Processes 94" Hvdrocarbon Processmq Aprll1994 o

84



26.

27.
28.

29.
30.
31.
32.
33.
34.
35.
36.
37..

38.

39.

Gulf Publishing - Co. "Gas. Processnng Handbook" Hy‘drocarbon Processing,
Apr1l1984 pags 51 114 o . R R

Gluckman Mlchaele and Lewns Allson, ‘"Co‘al Gasnflcatlon Combmed Cycle

Holt,
Apphc‘a‘tlon
1994,

Ruiz EsparsaGutlerrez Rogello Diplomado en Cogeneracion: Moduloll dlseno}'m .

Energla 250 MWL . g 1S1d! /
Fmancnng of: IGCC Pro;ects Thirteenth Conference on' Coal Gasification

Power Plants, October 1994 San Francnsco Cahforma

85

t to” PrOJéct”‘-



40.

41.

42,

43,

Thuesen, H.G., Fabrycky and Thuesen G J. lngemena Econom'c Vi Prentlce
Hall, traduccnon de. "Englneerlng Economy" 5" edtcnon 1986

Tindatl,

B M and ng, »D L

"Desrgnmg Steam Reformers "for Hydrogen

86



	Portada
	Índice
	1. Introducción
	2. Gasificación
	3. Refinación del Petróleo
	4. Balance de Masa y Energía del IGCC con Producción de Hidrógeno
	5. Evaluación Económica del Sistema
	6. Conclusiones
	Apéndices
	Bibliografía



